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Resumen 

La destilación extractiva es una técnica de separación de mezclas azeotrópicas usando una 

agente de separación, el cual modifica la volatilidad de los componentes de la mezcla, el 

agente de separación debe de tener propiedades específicas que puedan mejorar las 

condiciones operativas y conseguir una alta pureza de los productos. La deshidratación de 

etanol por destilación extractiva ha sido probada usando glicoles y algunos derivados de 

estos. Específicamente, el etilenglicol y el glicerol han demostrado ser los más competitivos 

en términos de separación, accesibilidad y consumo energético. Sin embargo, cuando el 

glicerol es usado, la columna y tuberías presentan problemas hidráulicos dada su alta 

viscosidad, pero su consumo energético es menor que el obtenido en el caso del uso de 

etilenglicol. Por esto mismo, es de esperar que al adicionar etilenglicol al glicerol la 

viscosidad del agente de separación disminuya, al mismo tiempo, el consumo energético del 

proceso respecto al proceso que usa etilenglicol será menor. Adicionalmente, algunas 

ventajas respecto al costo del agente de separación, factor de separación, entre otras pueden 

ser obtenidas. En este trabajo, se estudia la mezcla etilenglicol-glicerol como agente de 

separación desde el punto de vista computacional y experimental. Inicialmente se muestra 

como la mezcla permite obtener un comportamiento del diagrama pseudo-binario para el 

sistema etanol-agua similar al obtenido con etilenglicol puro. Se presenta un proceso óptimo 

desde el punto de vista económico y se evalúa la controlabilidad del mismo. Finalmente, se 

realizó una validación experimental del sistema usando una columna piloto con 

concentración de glicerol desde 0% hasta 40% molar. 

 

 

 

Palabras clave: Destilación Extractiva, Etanol Anhidro, Mezcla de Solventes, Optimización, 

Control, Validación Experimental. 
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Abstract 

Extractive distillation (ED) is a technique to separate azeotropic mixtures using a separating 

agent, which modifies the relative volatility of the mixture. The separating agent 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, ethylene glycol 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 consumption in this case is lower than ED using 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. Additionally, some advantages regarding to the entrainer cost, separation factor, 

among others can be obtained. In this work, Ethyleneglycol-glycerol mixture as separating 

agent is studied, using a computational and experimental focus. First, a pseudobinary diagram 

for the system ethanol-water using the mixed solvents and the experimental validation using 

a pilot column with mixtures ethylene-glycol glycerol among 0% and 40 mol% of glycerol 

were made. In the other hand, an industrial extractive distillation system was simulated 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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Introducción 

 

Desde el siglo pasado, el estudio de las operaciones ha tenido un enorme desarrollo. Como 

consecuencia se ha incrementado el número de publicaciones enfocadas al desarrollo de nuevos 

procesos y modificación de las tecnologías actuales para la purificación y separación de un sinnúmero 

de mezclas, tanto líquidas como gaseosas. Además de la evolución en las operaciones, se ha producido 

un rápido adelanto en la tecnología usada para el diseño y evaluación. En este terreno se encuentran 

nuevos y más certeros programas de modelamiento y simulación de procesos, los cuales incorporan 

tanto la estimación de propiedades físico-químicas de las sustancias involucradas, balances de materia 

y energía de equipos, como dimensionamiento de equipos. 

 

En la actualidad, la destilación es la operación unitaria más usada para la separación de mezclas 

líquidas, con la condición de tener una diferencia de volatilidades relativas entre los componentes de 

interés (Halvorsen & Skogestad, 2011). Este proceso convencionalmente consta de una entrada y dos 

salidas (alimento, destilado y producto de fondos). A sistemas que tienen más de una entrada o más 

de dos salidas se les denominan sistemas de destilación complejos, un ejemplo de este tipo es la 

destilación extractiva. Ésta permite separar mezclas azeotrópicas mediante la adición de un nuevo 

componente a la mezcla, com¼nmente denominado ñagente de separaciónò. Como por ejemplo la 

mezcla etanol-agua, cuyo azeótropo se encuentra a una composición de 88% molar de etanol 

aproximadamente (Cornell & Montonna, 1933). 

 

La importancia del etanol carburante se encuentra en sus propiedades físico-químicas, por las cuales 

mejora el desempeño global de un motor. Asimismo, cualidades como bajo impacto ambiental y 

renovabilidad del recurso lo hacen una gran alternativa respecto a los combustibles fósiles. El etanol 

anhidro se produce comúnmente por destilación extractiva, dado que es una tecnología con bajo 

consumo energético y la inversión inicial para su implementación se encuentra a la par de las demás 

tecnologías, haciéndola atractiva para la industria. En consecuencia, existe una amplia demanda por 

estudios para hacerla más eficiente con respecto a otras tecnologías usadas en la industria. 

 

Como se mencionó anteriormente la destilación extractiva es la tecnología que representa menores 

costos, pero tiene el problema de escoger un agente de separación que permita eliminar el azeótropo. 

En este sistema los agentes de separación que tienen mejor comportamiento frente al azeótropo etanol 

ï agua son el etilenglicol y el glicerol. Por una parte el glicerol presenta ciertas complicaciones 



 

 

hidráulicas debido a su alta viscosidad, dificultando así 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 es bajo 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 sí 

un mayor consumo energético en el proceso de deshidratación en comparación con el glicerol, 1760 

kJ/kg y 1249 kJ/kg respectivamente (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 2006). 

 

En este trabajo se plantea un análisis sobre el uso de una mezcla binaria de solventes como agente 

separación en destilación extractiva para la deshidratación de etanol anhidro, en este caso la mezcla 

etilenglicol-glicerol. Esto con el fin de ofrecer a la industria colombiana una alternativa viable para 

la obtención de etanol anhidro con las condiciones idóneas para ser mezclado con gasolina. Para hacer 

esto posible se plantea trabajar secuencialmente en cinco campos principales. Inicialmente se 

determina el equilibrio líquido-vapor de la mezcla cuaternaria etanol-agua-etilenglicol-glicerol con 

el fin de validar el comportamiento termodinámico de la mezcla como agente de separación. 

Posteriormente, se realiza la simulación del proceso y optimización de las condiciones de operación 

para la columna de destilación extractiva ubicada en los laboratorios de ingeniería química de la 

Universidad Nacional de Colombia. En una tercera fase, se simulan y optimizan las condiciones de 

operación y de diseño del equipo para un sistema a escala industrial que produce 300.000 litros por 

día de etanol anhidro. En la cuarta fase, se estudia la estrategia de control a ser implementada en el 

esquema industrial del proceso. Finalmente, se realiza la validación de la metodología planteada y 

condiciones de operación obtenidas a escala piloto. 

 

Cada capítulo busca mostrar la secuencia seguida para el estudio realizado. El primer capítulo 

presenta los antecedentes del proceso en evaluación, además se realiza una revisión de algunos 

conceptos básicos para: equilibrio líquido-vapor, prueba de consistencia termodinámica, modelos 

termodinámicos, optimización de procesos algoritmos de optimización y control de procesos. 

 

En el segundo capítulo se muestran los resultados para el equilibrio líquido-vapor isobárico a dos 

presiones distintas, se presenta la metodología de cuantificación de las concentraciones de etanol, 

etilenglicol y glicerol tanto para la fase líquida y vapor, el resultado de la prueba de consistencia para 

los distintos datos tomados en el laboratorio y la correlación de los valores obtenidos del equilibrio 

con distintos modelos termodinámicos a ser usados durante la simulación del proceso y los parámetros 

de interacción binaría que permiten un correcto ajuste del modelo con los datos experimentales. 
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En el tercer capítulo se muestra los resultados para la simulación y optimización del proceso a escala 

industrial y piloto, se presentan los perfiles característicos del esquema en estudio. Además se 

presentan los modelos de estimación de costos, tanto de equipos como de servicios usados en el 

programa. Finalmente se hace una revisión de los algoritmos de optimización usados, sus 

características y comparación de los mismos. 

 

Los resultados en un caso específico de la optimización fueron usados en el capítulo 4 para evaluar 

la estrategia de control del esquema de proceso estudiado en este trabajo. Para tal fin, se presentan las 

variables de control, las estrategias de control en estudio y los resultados para las variables de interés. 

 

Finalmente, se realiza un análisis de los resultados obtenidos durante el desarrollo del trabajo para así 

poder mostrar la viabilidad o no del esquema propuesto. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

Capítulo 1 

Conceptos base 
 

1.1. Antecedentes 

 

La necesidad de buscar nuevas alternativas de combustibles para disminuir la dependencia hacia 

los combustibles fósiles nació como respuesta a la crisis del petróleo de 1973 y la problemática 

ambiental de los últimos años causada por el uso indiscriminado de combustibles fósiles .Una de 

las alternativas que emergieron de estos fenómenos fueron los biocombustibles, los cuales se 

definen como; cualquier tipo de combustible que se derive de la biomasa, entendiendo esta última 

como cualquier materia orgánica de origen reciente que haya derivado de animales o vegetales 

como resultado de un proceso de conversión fotosintético; como la madera de los bosques, los 

residuos de procesos agrícolas y forestales, de los residuos industriales, humanos o animales 

(Hernández Rodríguez & Arturo, 2015).  

 

Los únicos 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, debido a que es completamente renovable en la naturaleza. Además, el uso de bioetanol 

como potenciador de la gasolina presenta algunas ventajas como una mejor oxidación de los 

hidrocarburos que componen la gasolina y por consecuente la disminución de las emisiones de 

gases de efecto invernadero a la atmosfera (Castro Martinez, Beltran Arredondo, & Ortiz Ojeda, 

2012). 

 

La idea de utilizar el etanol como combustible líquido no es nueva. En los primeros motores de 

combustión interna (década de 1870) se empleaba indistintamente alcohol o gasolina, asimismo, 

entre los años 1920 y 1930 se discutió considerablemente su uso como combustible para motores. 

Posteriormente, la atención sobre el etanol decayó (Díaz Ch & Francisco, 2003). En 1975, el 

gobierno de Brasil lanza el Programa Nacional del Alcohol, Proalcool, con el objetivo de 

promover la producción de etanol a partir de la caña de azúcar, para remplazar la gasolina. En ese 

mismo año, las importaciones de petróleo al país habían alcanzado el 79.5% de la demanda total 

y el 21.1% del total de las importaciones, representando una gran carga económica en la balanza 

de pagos nacional (BNC, 2001). Como consecuencia, fue establecida rápidamente una industria 

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

alcohol. 

 

Colombia incursionó en la producción de etanol como biocombustible con la ley 693 de 2001, 

donde  se exigía una proporción de 10%(v/v) de etanol en la gasolina que se distribuye en 

ciudades de más de 500,000 habitantes, además dicta las normas sobre el uso de alcoholes 

carburantes, además de crear los estímulos para las empresas que tuvieran entre su razón social 

la producción de estos. Como consecuencia se generó rápidamente una industria que pudiese dar 

solución a la demanda emergente. Según estadísticas, para el año 2013 en el país se produjo 

aproximadamente 350 millones de litros de bioetanol carburante, empleando como principal 

materia prima caña de azúcar (Asocaña, 2017). 

 

La definición de alcohol carburante fue establecida en la Resolución 180687 del 17 de junio de 

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

de Minas y Energía, la cual lo describe como: "Compuesto orgánico líquido, de naturaleza 

diferente a los hidrocarburos, que tiene en su molécula un grupo hidroxilo (OH) enlazado a un 

átomo de carbono. Para efectos de esta resolución se entiende como alcohol carburante: Etanol 

Anhidro combustible desnaturalizado obtenido a partir de la biomasaò (Combustibles Industriales 

y Comerciales, 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 país para 

convertirse en exportador de estos productos (BNC, 2001). Las líneas generales de la política de 

biocombustibles se ha expuesto en documentos como el Conpes 3510 de 2008, el Plan Nacional 

de Desarrollo 2006-2010 y el Plan Nacional de Desarrollo 2010-2014. Aunque desde el 2001 se 

tenía la normativa base, fue solo hasta el 2005 que empezó la producción nacional de alcohol 

carburante. En la ¼ltima expansi·n que se realiz· en los ingenios, se pas· de 1ô050.000 a 

1ô250.000 l/d²a (Asocaña, 2017). Desde el año 2010 la producción 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 ingenios Incauca, 

Providencia, Risaralda, Mayaguez y Manuelita, ubicados en el valle del río Cauca. Asimismo, Se 

planean nuevas destilerías en el ingenio Riopaila-Castilla, en la planta Riopaila, así como en 

Puerto López, Meta, en el complejo industrial de Bioenergy. Con el fin de lograr una cobertura 

en todo el territorio y aumentar la relación de mezcla como mínimo a 10% (Asocaña, 2017), la 



 

 

producción actual de etanol en Colombia por ingenio se presenta en la tabla 1.1. Sin embargo, 

uno de los inconvenientes del uso de las mezclas etanol-gasolina es su alta receptividad al agua. 

Aun cantidades moderadas de agua pueden hacer que la mezcla gasolina-etanol se separe en las 

dos fases, lo cual reduce el desempeño del motor, pero la mayor dificultad radica en su transporte. 

La afinidad al agua del etanol imposibilita su conducción por tubería (el medio más barato), lo 

que exige un sistema de transporte propio (National Academy of Sciences, 2000).  Por tal razón, 

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

buen funcionamiento del motor. 

 

Tabla 1.1: Producción de etanol anhidro en plantas en operación en Colombia. 

(Fedebiocombustibles, 2018) 

No Región Inversionista Capacidad (l/día) 

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 Candelaría, Valle Mayagüez 250.000 

6 La Virginia, Risaralda Ingenio Risaralda 100.000 

7 Canto Claro, Puerto López GPC 25.000 

8 Meta Bioenergy 320.000 

 

Las tecnologías de deshidratación de etanol han sido ampliamente estudiadas, las dos tecnologías 

con mayor presencia en la industria de deshidratación de etanol son la destilación extractiva y la 

adsorción con tamices moleculares. En el caso de destilación extractiva los investigadores se han 

enfocado en la formulación, creación y/o uso de diferentes solventes con el fin de aumentar la 

selectividad del solvente, disminución del consumo energético, relación solvente a alimento y 

disminuir los costos asociados al proceso. 

 

Los solventes usados para la deshidratación de etanol son comúnmente glicoles o sustancias de 

alto peso molecular. Una alternativa al uso de solventes puros es usar una mezcla de ellos, esto 

con el fin de aprovechar las propiedades intrínsecas de cada uno para mejorar el comportamiento 

de la mezcla en el proceso. El estudio de mezcla de solventes como agente de separación presenta 

poco desarrollo científico, El primer registro de un estudio enfocado en usando esta alternativa 
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fue publicado por Chianese y Zinnamosca (1990). Allí se proponen dos metodologías distintas 

para la deshidratación de etanol, la primera consiste en el uso de destilación azeotrópica 

heterogénea con benceno (técnica ampliamente usada en estos procesos) y la segunda es el 

planteamiento y simulación numérica del uso de gasolina como agente de separación, obteniendo 

resultados positivos en la columna deshidratadora, pero con dificultades en la separación para la 

segunda columna. Posteriormente, algunos otros resultados fueron publicados por Gil et al 

(2008). El primero de ellos propone el uso de la mezcla etilenglicol-cloruro de calcio como agente 

de separación, obteniendo una disminución en el consumo energético por litro de etanol pero con 

problemas de taponamiento en la columna debido a la precipitación de la sal en las tuberías y al 

interior de la columna. El segundo propone la mezcla etilenglicol-glicerol como agente de 

separación en destilación extractiva para la obtención de etanol anhidro, obteniendo un buen 

desarrollo de los perfiles de temperatura, una buena pureza del etanol y un consumo energético 

competitivo con respecto a las tecnologías existentes hasta ese momento (Gil, García, & 

Rodríguez, 2014). 

 

1.2. Equilibrio líquido-Vapor  

 

En la industria química, los productos son a menudo purificados para obtener el producto de interés 

en la concentración requerida mediante operaciones de cambio de fase, tales como destilación, 

absorción y extracción. Para poder diseñar, evaluar u optimizar tales operaciones es necesario estimar 

el comportamiento de los componentes de la mezcla en el equilibrio. El equilibrio líquido-vapor en 

un sistema de n-componentes está definido como el punto donde el flux de componentes de la fase 

líquida a la fase vapor es igual al flux de la fase vapor a la fase líquida. Además este exige que la 

temperatura y la presión sean igual en ambas fases (Quiroga, 1995). 

 

Para representar el equilibrio líquido-vapor se asume la igualdad del potencial químico en las dos 

fases para todas las especies. Esta condición termodinámica de equilibrio se representa por el 

concepto de fugacidad, tanto para la fase líquida como vapor (Reid, Prausnitz, & Sherwood, 1978). 

Donde el equilibrio está dado por: 

 

Ὢ Ὢ 

 

Siendo Ὢ la fugacidad de la fase vapor y Ὢ 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 la fase líquida se comportan idealmente, lo cual se 

cumple solo a presiones bajas o moderadas y cuando los componentes de la mezcla son 

semejantes químicamente, es decir tienen una estructura molecular muy similar (Hernández 

Rodríguez & Arturo, 2015). La ley de Raoult está definida matemáticamente como  

 

ώὖ ὼὖ  

 

Donde ώ es la fracci·n molar del componente ñiò en la fase vapor, ὼ es la fracción molar 

del componente ñiò en la fase l²quida, ὖ es la presión del sistema, ὖ  es la presión de 

saturación del componente i a la temperatura del sistema.  

 

 

Figura 1.1: Diagrama P-XY para una solución ideal binaria 

 

La figura 1.1 presenta el diagrama P-XY 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 componentes puros 

mediante destilación convencional.  

 

En la vida real muy pocas soluciones se comportan de manera ideal, entre las no-idealidades 

de las mezclas se encuentra el fenómeno de azeotropía, estas mezclas desarrollan un 

comportamiento similar al mostrado en la figura 1.2. En el cual existe un punto en el cual no 

hay cambio de composición entre la fase líquida y vapor. 
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Figura 1.2: Diagrama T-XY para una solución no-ideal binaria 

 

Para este tipo de mezclas donde los componentes de la misma no son químicamente similares 

o donde la fase líquida y vapor tiene un comportamiento lejano a la idealidad, se utilizan el 

coeficiente de actividad y fugacidad, respectivamente, para hacer la corrección en el 

comportamiento. Ambos coeficientes dependen de la temperatura, presión y composición de 

la mezcla multicomponente (Reid, Prausnitz, & Sherwood, 1978). Obteniendo finalmente 

una expresión con la forma 

 

ώὖɲ ὼ‎ὖ  

 

La estimación de los coeficientes de actividad y fugacidad de una mezcla debe realizarse 

mediante experimentación, debido a la relación directa que éstos tienen con las propiedades 

propias del sistema en estudio. Algunos autores, mediante la correlación de resultados 

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

valor de estos coeficientes, pero con la restricción de contar con los parámetros propios de 

cada sistema en estudio. 

 

Tabla 1.2: Algunos modelos para la determinación de coeficientes de fugacidad y actividad. 

(Smith, Van Ness, & Abbot, 2007) 

Modelos para determinar 

coeficientes de fugacidad 

Modelos para determinar coeficientes 

de actividad 
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- Van der Waals 

- Redlich-Kwong 

- Redlich-Kwong-Soave 

- Peng-Robinson 

- De Santis 

 

- Margules de 2 parámetros 

- Margules de 3 parámetros 

- Van Laar 

- Wilson 

- Non Random Two Liquids (NRTL) 

- UNIQUAC 

- UNIFAC 

 

La tabla 1.2 presenta algunos de los modelos más usados para determinación de coeficientes 

de actividad y fugacidad, estos modelos por su naturaleza estimativa precisan de verificar la 

veracidad de la estimación realizada con resultados experimentales para el equilibrio. Con 

este fin varios autores han determinado experimentalmente la curva de equilibrio líquido-

vapor para gran número de sistemas, como por ejemplo las parejas Etanol-Agua, Agua-

Glicerol, Agua-Etilenglicol, Etanol-Glicerol, Etanol-Etilenglicol, todas ellas objeto de este 

estudio.  

 

Como se mencionó anteriormente, los modelos para la estimación del comportamiento de un 

sistema en equilibrio tienen parámetros propios de cada sistema. La estimación de estos 

parámetros se realiza por dos formas principalmente, el primero usa resultados 

experimentales, los cuales mediante regresión permiten obtener los parámetros para el 

sistema. El segundo por contribución de grupos, una metodología usada por UNIFAC en el 

cual no es necesario tener información experimental para determinar el comportamiento de 

un sistema. Estos modelos utilizan parámetros de interacción binaria para los cálculos, por 

tal razón en sistemas de tres o más componentes se deben corroborar los datos estimados. 

 

El estudio del equilibrio Líquido-Vapor de mezclas cuaternarias tiene un pobre desarrollo 

científico. Adicionalmente, este se ha enfocado principalmente al estudio de equilibrios 

cuaternarios reactivos, dado que comúnmente en este tipo de sistemas intervienen dos 

reactivos y se forman dos productos. Algunos ejemplos de trabajos en esta área son los 

publicados por Balaban et al (2002), Delgado et al (2007), Pequenin et al (2011)y Calvar et 

al (2005). Estos trabajos muestran como la mayoría de sistemas cuaternarios presentan altos 

tiempos de estabilización, (mayores a 6 horas). Asimismo, para realizar la determinación se 

mantiene la concentración de uno o dos componentes constantes durante el desarrollo del 
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experimento. En el caso de destilación extractiva, los estudios de equilibrio líquido-vapor 

están enfocados en mezclas ternarias (dos componentes que forman el azeótropo y el agente 

de separación). 

 

1.2.1. Modelo termodinámico NRTL (Non-Random Two Liquids)  

 

Los modelos más sencillos para la determinación de equilibrio líquido-vapor utilizan el 

concepto de composición global, los cuales no tienen en cuenta las interacciones entre las 

moléculas que componen 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 composición local surgió por la necesidad de representar de manera más 

adecuada este tipo de mezclas. Este define que dentro de la mezcla existen composiciones 

locales, las cuales difieren de la composición global de la mezcla, por lo cual se tiene en 

cuenta las interacciones de corto alcance y las orientaciones moleculares no aleatorias que 

resultan de las diferencias en el tamaño molecular y de las fuerzas intermoleculares (Smith, 

Van Ness, & Abbot, 2007). 

 

La ecuación NRTL es un ejemplo de este tipo de ecuaciones, la cual está dada por. 

 

Ὃ

ὼὼὙὝ

Ὃ †

ὼ ὼὋ

Ὃ †

ὼ ὼὋ
 

 

Los coeficientes de actividad son calculados mediante: 

 

ÌÎ‎ ὼ †
Ὃ

ὼ ὼὋ

Ὃ †

ὼ ὼὋ
 

 

ÌÎ‎ ὼ †
Ὃ

ὼ ὼὋ

Ὃ †

ὼ ὼὋ
 

 

Ὃ ÅØÐ ‌†  

Ὃ ÅØÐ ‌†  



 

 

 

†
ὦ

ὙὝ
 

†
ὦ

ὙὝ
 

 

Siendo ‌ȟὦ  ώ ὦ  parámetros específicos para un par de especies en particular y son 

independientes de la composición y la temperatura. Los valores de los coeficientes de 

actividad a dilución infinita están dado por: 

 

ÌÎ‎ † † ÅØÐ ‌†  

 

ÌÎ‎ † † ÅØÐ ‌†  

 

 

Como se muestra, para usar este modelo para la estimación de propiedades termodinámicas, 

es necesario conocer tres parámetros propios del sistema que se desea estudiar. Esto hace 

necesario la adquisición de datos experimentales con el fin de obtener parámetros que 

representen de manera correcta el sistema que se está modelando. Pero, no solo se deben 

obtener datos experimentales, se debe corroborar que estos son termodinámicamente 

correctos y representan a un sistema en equilibrio termodinámico. 

 

1.2.2. Consistencia termodinámica 

 

Cuando se tiene una mezcla de ñnò componentes y ®sta se encuentra en equilibrio 

termodinámico, la sumatoria de los cambios de potencial químico de los componentes de la 

mezcla es igual a cero. La expresión que relaciona estos cambios se conoce como la ecuación 

de Gibbs-Duhem. Para una mezcla de dos componentes la expresión que relaciona estos 

cambios está dada por: 

 

ὲὨ‘ ὲὨ‘ π 

 

La ecuación modificada en términos de actividad y propiedades de exceso se puede reescribir 

de la forma. 
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ὼὨÌÎ‎
Ў’

ὙὝ
Ὠὴ

ЎὬ

ὙὝ
ὨὝ 

 

Además, la energía libre de Gibbs puede expresarse como: 

 

Ὣ ὙὝ ὼὰὲ‎ 

Al incorporar ambas ecuaciones en una sola expresión matemática e integrando de ὼ π a 

ὼ ρ, se obtiene: 

 

ÌÎ
‎

‎
Ὠὼ

ЎὬ

ὙὝ
ὨὝ

Ў’

ὙὝ
Ὠὖ 

 

 

Para un sistema isobárico la ecuación pierde el segundo término del lado derecho, 

reduciéndose a la expresión: 

 

ÌÎ
‎

‎
Ὠὼ

ЎὬ

ὙὝ
ὨὝ 

 

La solución de esta ecuación debe de ser lo más cercana a cero para que los datos sean 

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

ecuación por separado 

 

ὃ ÌÎ
‎

‎
Ὠὼ 

 

ὃ
ЎὬ

ὙὝ
ὨὝ 

 

Siendo la desviación individual porcentual en las áreas definidas como (Smith, Van Ness, & 

Abbot, 2007) 

 

Ϸɝ! ρππ
ȿὃ ὃȿ

ὃ
 



 

 

 

 

Para un sistema multicomponente McDermott and Ellis [34] definieron el término ὃ  de la 

ecuación de Gibbs-Duhem mediante una expansión de la ecuación para más de dos 

componentes. 

 

ὼ ὨÌÎ‎ ὃ  

 

Mediante integración por partes usando la regla del trapezoide alrededor de los puntos a,b,cé 

x,y,z, se obtiene. 

 

ὼ ὼ

ς
ÌÎ‎ ÌÎ‎

ὼ ὼ

ς
ÌÎ‎ ÌÎ‎ Ễ

ὼ ὼ

ς
ÌÎ‎ ÌÎ‎ ὃ  

 

Simplificando la expresión 

 

ὼ ÌÎ
‎

‎
ὼ ÌÎ

‎

‎
Ễ ὼ ÌÎ

‎

‎
ὃ  

 

Mediante esta expresión es posible determinar el lado derecho de la ecuación de Gibbs-

Duhem, la cual para McDermott debe de estar por debajo de la tolerancia dada para el sistema. 

Otra metodología para realizar la prueba de consistencia termodinámica es el método de 

Wisniak (1993), esta metodología toma la ecuación de Gibbs-Duhem, representando el Ўὠ y 

ЎὌ en términos del volumen molar y la entalpía en exceso, respectivamente. Mediante un 

tratamiento matemático de  estas y la ecuación de Clausius-Clapeyron, el autor presenta una 

igualdad entre dos parámetros, ὒ y ὡ . 

ὒ ὝЈ ὼ
ЎίЈ

Ўί
Ὕ                                                              

ὡ
Ὃ

Ўί

ὙὝύ

Ўί
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Siendo ὝЈ la temperatura de ebullici·n del componente ñkò a la presi·n del sistema, ὼ es la 

composici·n del componente ñkò en la fase l²quida, ЎίЈ es la entropía de vaporización del 

componente puro, T es la temperatura de equilibrio. Adicionalmente Ўί, Ὃ  y w se calculan como, 

(Wisniak, 1993): 

Ὃ ὙὝ ὼÌÎ‎                                                         

Ўί ὼ ЎίЈ                                                               

ύ ὼÌÎ
ώ

ὼ
                                                            

 

Siendo la entropía de vaporización calculada como el cociente entre la entalpía de vaporización del 

componente puro y su temperatura de ebullición.  

 

1.3. Tecnologías para la deshidratación de etanol 

 

El sistema etanol ï agua presenta un azeótropo de mínimo punto de ebullición al 88% de 

composición molar (Cornell & Montonna, 1933), el cual no permite obtener etanol anhidro 

por medio de sistema de destilación convencional cuando se parte de un alimento con 

composición inferior a la azeotrópica. Las mezclas azeotrópicas han suscitado el desarrollo 

de un gran número de tecnologías para separarlas, entre las cuales se encuentran:  

 

¶ Destilación al vacío 

 

Esta técnica de destilación aprovecha el efecto sobre la composición del azeótropo 

conseguido al modificar la presión del sistema tanto por encima o por debajo de la presión 

normal de trabajo. Para obtener etanol anhidro este tipo de tecnología precisa de aplicar una 

presión por debajo de los 11,5 kPa  (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 2004) 

. El sistema consta de dos columnas consecutivas; en la primera se alimenta una solución 

diluida para llevarla hasta una composición cercana a la azeotrópica y luego ésta se lleva a la 

segunda columna que opera a vacío, esta permite desplazarse de región de destilación, donde 

se puede obtener por fondos etanol deshidratado, cuya composición debe ser superior al  

99,5% molar, sin embargo, para conseguir este efecto se requiere utilizar columnas de 

deshidratación muy altas y grandes relaciones de reflujo, lo cual acarrea altos costos 



 

 

operacionales y costos de inversión (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 2004), 

por lo cual esta opción no se emplea industrialmente. 

 

¶ Destilación azeotrópica 

 

Esta metodología implica modificar la azeotropía de la mezcla a una más favorable por medio 

de la adición de un tercer componente a la mezcla. El objetivo es lograr que la composición 

del alimento se encuentre en una región de destilación favorable para la operación de la 

columna y así obtener el etanol anhidro (Pham & Doherty, 1990). Industrialmente en la 

separación del azeótropo etanol ï agua, se ha usado el benceno debido a sus características 

de solubilidad, sin embargo debido a su carácter cancerígeno el benceno ha sido reemplazado 

por ciclo-hexano (Chianese & Zinnamosca, 1990). 

 

El sistema de deshidratación consta de tres columnas, la primera se emplea para concentrar 

la solución alcohólica hasta un punto cercano al azeotrópico, en la segunda se adiciona el 

agente de separación, obteniendo por fondos etanol anhidro y por cima un azeótropo 

heterogéneo ternario de mínimo punto de ebullición, este es condensado y llevado a un 

decantador, en el que se hace una separación de fases y una reposición del agente de 

separación. Gran parte de la fase liviana (etanol y solvente) se devuelve a la columna y la 

fase pesada (agua y solvente) se envía como corriente de destilado a una tercera columna en 

la cual se recupera el agente de separación  (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 

2004). 

 

¶ Destilación extractiva 

 

La destilación extractiva al igual que en la destilación azeotrópica consta de la adición de un 

tercer componente (agente de separación), su diferencia radica en que éste modifica las 

volatilidades relativas de los componentes eliminando el azeótropo. Sin embargo, este agente 

de separación debe cumplir ciertas condiciones como: no formar azeótropos con los 

componentes iniciales, tener un punto de ebullición elevado respecto al sistema original y 

presentar diferentes afinidades con los compuestos a separar (Seader & Henley, 1998). 

Básicamente el sistema consta de dos columnas, en la primera se adiciona el agente de 

separación y se obtiene el etanol anhidro por la cima y la mezcla agua ï agente por fondo. 

Esta mezcla de fondo se separa en una segunda columna posteriormente y así se recupera el 
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agente de separación (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 2004), tal y como se 

ilustra en la Figura 1.3. 

 

 

Figura 1.3: Diagrama de proceso para destilación extractiva de etanol.  

 

- Destilación con sales 

 

Esta metodología de separación es una modificación de la destilación extractiva, en la cual el 

solvente es remplazado por sales como agente de separación, para modificar las interacciones 

moleculares de la mezcla, con la ventaja de disminuir o eliminar las pérdidas de volátiles, 

puesto que estos compuestos tienden a permanecer en la fase líquida y pueden recuperarse 

por evaporación o cristalización. Sin embargo, aunque se reducen las pérdidas, se presentan 

otros problemas: mayores costos por el uso de materiales especiales para evitar la corrosión, 

posible precipitación de la sal lo cual trae como consecuencia la reducción de eficiencia en 

la torre y posteriores problemas en las tuberías [ (Gil, Uyazán, Aguilar, Rodríguez, & 

Caicedo, 2008). 

 

¶ Adsorción con tamices moleculares 
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Es un proceso de adsorción donde se hace uso de la afinidad de las moléculas por la superficie 

libre de ciertos sólidos porosos llamados adsorbentes (Rivera, 2014). En algunos casos se 

emplea sílica gel, en otros se emplean los tamices moleculares los cuales son sustancias 

granulares de forma cilíndrica o esférica denominados zeolitas. Los tamices moleculares son 

materiales que se caracterizan por tener una gran capacidad de retener sobre su superficie 

tipos definidos de especies químicas (Jacques, Lyons, & Kelsall, 2003). Este proceso 

generalmente funciona de forma cíclica, ya que la capacidad de los adsorbentes para retener 

agua es finita, de manera que una vez se saturan deben regenerarse (Rivera, 2014). 

 

¶ Pervaporación 

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

y se obtiene un líquido retenido y un permeado en fase vapor. Debido a que solo se vaporiza 

el permeado, los costos energéticos son bajos en comparación con otras tecnologías, sin 

embargo el costo de los equipos y las membranas son demasiado elevados, lo que dificulta 

emplear este proceso a gran escala  (Rivera, 2014). 

Uno de los principales criterios para seleccionar el método de separación depende de la 

conveniencia económica, la cual se ve representada en los costos de capital, costos de 

inversión, costos de operación entre otros, del mismo modo se busca que sea una operación 

sencilla, de fácil manejo y que tenga cierta seguridad en la operación. Industrialmente, la 

destilación es una de las tecnologías que más se emplean en el proceso de deshidratación de 

etanol, debido a su sencillez. La Tabla 1.2 muestra la comparación de las diferentes 

tecnologías con respecto a la cantidad de energía requerida por cada kilogramo de etanol 

producido. 

 

La tabla 1.3 muestra los consumos energéticos de cada operación anteriormente mencionada para la 

producción de etanol anhidro, donde la destilación extractiva con etilenglicol, la destilación 

azeotrópica con ciclohexano y los tamices moleculares, son las tecnologías que consumen menos 

energía reduciendo así los costos de operación de la misma. Sin embargo, los tamices moleculares 

requieren de una gran inversión inicial. Por lo tanto, la destilación extractiva representa una excelente 

opción para el proceso de deshidratación de etanol, puesto que al compararla con la destilación 

azeotrópica, ésta representa menos costos operacionales. Adicionalmente, la destilación extractiva es 

ampliamente usada en la industria para la separación de sistemas azeotrópicos, cuyos puntos de 

ebullición son muy cercanos (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 2004). 
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Tabla 1.3. Consumos energéticos para tecnologías de deshidratación de etanol  

Tipo de Proceso 
Composición 

molar del 

alimento 

Consumo     
(kJ/kg de 

etanol) 

Flujo 

alimento 

(kmol/h) 

Destilación extractiva con acetato de potasio (Ligero y Ravagnani, 

2003) 
60% 9270 

80 

Destilación extractiva con cloruro de calcio (Llano y Aguilar, 2003) 20% 1998 100 

Destilación extractiva con glicerol (Garcia-Herreros, 2011) 88% 1426 100 

Destilación extractiva con glicerol (Diaz, 2009) 88% 1057 847 

Destilación extractiva con etilenglicol (Meirelles, 1974) 85% 1760 0,2 

Destilación extractiva con etilenglicol + sal (Gil, 2007) 88% 1425 100 

Destilación extractiva con gasolina (Chianese & Zianamosca, 1990) 85% 3180 100 

Pervaporación (Barba et al., 1985) 40% 4602 0,3 

Adsorción con tamices moleculares (Jacques et al., 1999) 88% 1430 --- 

 

En la destilación extractiva se han estudiado diferentes solventes, una gran variedad de estos 

modifican la forma de la curva de equilibrio líquido ï vapor y eliminan el azeótropo, entre estos 

solventes se encuentran algunos glicoles (United States of America Patente nº 6.177.597, 1999) y el 

glicerol (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 2006). Estudios realizados (Meirelles, 

Weiss, & Herfurth, 1992) reportan que la operación con etilenglicol acarrea menor consumo 

energético. Por otro lado también se ha estudiado el uso de glicerol como agente de separación el cual 

ha demostrado tener una mejor eficiencia en la operación, puesto que este desplaza mejor la curva de 

equilibrio (Uyazán A. , Gil, Aguilar, Rodríguez, & Caicedo, 2006).  

 

1.4. Control de procesos. 

 

La industria química en los últimos años ha buscado la mejora continua de los procesos y la calidad 

de los productos, esto involucra el mantener una calidad estándar 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 condiciones 

operacionales dentro de los rangos adecuados. Con el fin de lograr estos objetivos el control de 

procesos es la solución, dado que por medio de la medición de variables propias del sistema 

(temperaturas, presiones, flujos, concentraciones, nivel, entre otras) y la manipulación de otras 

(Cargas de enfriamiento y calentamiento, apertura de válvulas, entre otras) permite mantener el 

proceso dentro de los valores deseados y responder antes diversas perturbaciones con el fin de 

mantener la calidad del producto y seguridad 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 manipulada sería la presión de 

vapor al intercambiador (Apertura de la válvula de suministro de vapor al intercambiador). Un nuevo 

concepto que surge al involucrar el control de procesos es el de ñSet-Pointò o valor de consigna, 

definido como el valor en el cual se desea que esté la variable de proceso.  

 

Los componentes básicos de todo sistema de control son (Smith & Corripio, 1991): 

 

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

o Transmisor: se conoce como el elemento secundario de control. 

 

La combinación del sensor y transmisor realizan la medición de a variable que se desea controlar. 

 

o Controlador: es el cerebro del sistema de control, este realiza la decisión del sistema. 

Con base en la medición, el controlador decide que hacer para mantener la variable 

en el valor que se desea (Set-Point). 

o Elemento fina de control: como resultado de la decisión del controlador se debe 

efectuar una acción al sistema, la cual les realizada por el elemento final de control, 

el cual frecuentemente se trata de una válvula de control, otros elementos finales 

comúnmente utilizados son las bombas de velocidad variable, los transpondedores y 

los motores eléctricos. 

 

La metodología de control más usada por su sencillez y versatilidad es el control por realimentación 

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

el cual se toma la decisión, la cual es ejecutada sobre la variable manipulada. Las ventajas de esta 

metodología de control es que es una técnica muy simple que compensa todas las perturbaciones, la 

desventaja es que únicamente puede compensar la perturbación hasta que la variable controlada se ha 

desviado del punto de control. Resumiendo, la perturbación se debe propagar por todo el proceso 

antes de que la pueda compensar el control por retroalimentación (Smith & Corripio, 1991). 

 

La ecuación general para un controlador basa en una metodología de control por retroalimentación es 

(Gil Chaves, López, García Zapata, Leguizamón Robayo, & Rodríguez Niño, 2016). 

 

ὕὖὸ ὑὉὸ
ὑ

Ὕ
ὉὸὨὸὑὝ

ὨὉὸ

Ὠὸ
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Donde  ὕὖὸ es la salida de controlador en el tiempo t, Ὁὸ es el error en el tiempo t, ὑ  es la 

ganancia proporcional del controlador, Ὕ es el tiempo integral del controlador, Ὕ es el tiempo 

derivativo del controlador. 

 

Controladores proporcionales: son los controladores más simples, dado que solo poseen un solo 

parámetro de ajuste, la principal desventaja de este tipo de sistemas es el ñoffsetò generado en la 

variable de control, esto significa que existe una desviación entre esta y el valor del set-point. 

 

ὕὖὸ ὑὉὸ 

 

Controladores proporcionales-Integrales (PI): este tipo de control es adecuado para procesos en los 

cuales las desviaciones en la variable controlada no son permitidas, por esto una nueva acción es 

incorporada al controlador, a cual es denominada tiempo de reajuste. 

 

ὕὖὸ ὑὉὸ
ὑ

Ὕ
ὉὸὨὸ 

 

Controladores Proporcional-integral-derivativo: este tipo de controlador además de corregir la 

desviación que existe en la variable controlada, tiene como propósito anticipar hacia dónde va el 

proceso, mediante la observación de la rapidez para el cambio del error (Smith & Corripio, 1991). 

 

ὕὖὸ ὑὉὸ
ὑ

Ὕ
ὉὸὨὸὑὝ

ὨὉὸ

Ὠὸ
 

 

El control de procesos aplicado a sistemas de destilación ha sido ampliamente estudiado, uno de los 

mayores referentes en este tema son los trabajos desarrollados por Luyben y principalmente en su 

libro Practical Distillation Control (Luyben W. L., 1992), Libro en el cual se proponen varios 

esquemas de control para destilación extractiva que serán evaluados en este trabajo. Cabe anotar que 

algunos de estos esquemas han sido ya evaluados por otros autores en sistemas de deshidratación de 

etanol por destilación 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 obtención de etanol anhidro usando 

glicerol como agente de separación, este estudio encontró que para ese caso de estudio específico una 

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



 

 

perturbaciones del +/- 20% en el flujo de alimentación y concentración de etanol en el alimento. Se 

pueden encontrar otros estudios enfocados en otros sistemas como los propuestos por Luyben (2013) 

para un sistema de separación de CO2 y etano usando derivados del petróleo, o el trabajo de Haotao 

et al (2014), el cual muestra una comparación entre destilación por cambio de presión y destilación 

extractiva para la separación de etanol y tetrahidrofurano.  

 

1.5. Optimización de procesos en ingeniería química. 

 

La optimización trata de encontrar los valores de las variables de proceso, las cuales ofrecen un valor 

máximo o mínimo para uno o más objetivos deseados. Esta tiene aplicaciones en la industria química, 

procesamiento de minerales, refinación, petróleo y gas, farmacéuticas e industrias relacionadas. 

 

La optimización en ingeniería química está principalmente enfocada en la optimización para un solo 

objetivo (single objective optimization, SOO). Pero a menudo, la aplicación práctica de la 

optimización involucra varios objetivos a ser considerados simultáneamente. Estos objetivos pueden 

incluir costos de operación, costos fijos, periodo de retorno de la inversión, selectividad de las 

reacciones involucradas, recuperación del producto, conversión de materias primas, requerimientos 

energéticos, eficiencia, seguridad del proceso y/o complejidad, tiempo de operación, robustez del 

proceso, entre otros (Rangaiah, Multi-Objective Optimization-Techniques and Applications in 

Chemical Engineering, 2009). 

 

Como se puede observar, una organización puede tener muchos objetivos a mejorar durante el proceso 

de diseño u operación de la planta. A menudo, muchos de estos objetivos están en conflicto entre 

ellos, pero otros van ligados entre sí, haciendo que al optimizar uno de ellos los demás objetivos 

también estén cerca de un valor óptimo. 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, entre otras variables cercanas al óptimo. 

 

Existen varias clases de problemas de optimización que se pueden encontrar en aplicaciones de 

ingeniería química incluidos programación lineal, programación cuadrática, programación no-lineal, 

optimización combinatorial, optimización dinámica, programación lineal/no-lineal con variables 

enteras, optimización bajo incertidumbre, optimización bi-nivel, optimización global y optimización 

multiobjetivo (Rangaiah, Multi-Objective Optimizaton in Chemical Engineering-Developments and 

Applications, 2013). 
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1.5.1. Optimización en un solo objetivo. 

 

Cuando se habla de optimización enfocada a un solo objetivo se tiene una función objetivo de la 

forma: 

 

ÍÉÎὼȟώ     Ὢὼȟώ 

Sujeto a 

Ὤὼȟώ π 

Ὣὼȟώ π 

ὼ ɴ ὢ ὅ Ὑ  

ώ ɴ ὣ ὩὲὸὩὶέ 

 

Donde x es un vector de n variables continuas, y es un vector de variables enteras, ▐●ȟ◐  son 

restricciones de igualdad,  ▌●ȟ◐  son restricciones de desigualdad y █●ȟ◐ es la función 

objetivo (Floudas, 1999). 

 

Comúnmente los problemas de optimización se consideran como problemas de minimización, debido 

a esto, cuando se requiere maximizar una función se hace modificaciones al planteamiento 

matemático de la misma para representarla en forma de minimización.  

 

1.5.2. Optimización multiobjetivo 

 

La optimización multiobjetivo se refiere a la optimización simultanea de dos o más funciones 

objetivo, las cuales a menudo están en conflicto la una con la otra (Rangaiah, Multi-Objective 

Optimizaton in Chemical Engineering-Developments and Applications, 2013), estos problemas de 

optimización se definen mediante. 

 

ὕὴὸὭάὭᾀὥὶ  ὪὼȟώȟὪὼȟώȟȣȣȢȟὪὼȟώ  

Sujeto a  

Ὤὼȟώ 

Ὣὼȟώ π 

 



 

 

La optimización multiobjetivo está enfocada en encontrar la serie de valores para las variables de 

optimización (x,y) en los cuales las funciones son óptimas, debido a que una sola solución que sea 

optima simultáneamente para las n funciones consideradas no es factible. Por lo cual, un conjunto de 

soluciones es encontrado con la siguiente característica: no se puede mejorar un objetivo sin 

perjudicar uno o más objetivos del problema de optimización. Estás soluciones optimas se refieren a 

las soluciones del optimo-Pareto (Rangaiah, Multi-Objective Optimizaton in Chemical Engineering-

Developments and Applications, 2013) 

 

 

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

objetivo 

 

 

En la figura 3.4 se muestra un ejemplo de frente Pareto, como se aprecia existe un número infinito de 

soluciones óptimas para las funciones objetivo consideradas, por lo cual la selección de una única 

solución del frente Pareto depende de las preferencias del ingeniero, en el cual puede dar prioridad a 

una función sobre otra al escoger un punto. 

 

En general, un buen frente Pareto debería mostrar dos características deseables: las soluciones no 

dominadas (aquellas que componen el frente de Pareto) están normalmente distribuidas y estas cubren 

un amplio intervalo de valores para las funciones objetivo (Rangaiah, Multi-Objective Optimizaton 

in Chemical Engineering-Developments and Applications, 2013). Encontrar un grupo de soluciones 

que cumplan estas características 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 comportamiento no lineal. 

 

1.5.3. Algoritmos de optimización discreta. 

 

Los algoritmos de optimización discretos se basan en la solución del sistema de ecuaciones que 

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

variables de optimización que maximizan o minimizan las funciones objetivos.  

 

 

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

optimización. Elaborado por el autor. 

 

La figura 5 muestra el comportamiento de una función 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 proceso se tiene un valor 

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

cercano a este punto o muy alejado. 

 

Para garantizar que la función objetivo se encuentra en el mínimo valor de la función se utiliza una 

analogía al cálculo de las raíces de una función continua, mediante dos condiciones. 

Ὢ ὼᶻ π 

Ὢͼὼᶻ π 

 

Donde la primera se denomina Condición necesaria, esta asegura que el valor de la función objetivo 

es un punto crítico en el cual existe cambio de concavidad de la función, por lo que se puede estar 

ante un valor mínimo a máximo de la función objetivo. La segunda condición es la condición 



 

 

suficiente, por la cual se garantiza que se está ante un mínimo de la función objetivo. A las dos 

condiciones mostradas anteriormente se les denomina condiciones de optimalidad, y cualquier punto 

que se vaya a considerar óptimo debe cumplirlas. 

 

Cabe anotar que para múltiples variables la definición matemática de las condiciones de optimalidad 

está dada por: 

 

‬Ὢὼ

‬ὼ
π 

Ὢɳὼ π 

Ὄὼ π  ĕ  ɳ Ὢὼ π 

 

Bajo este concepto se han desarrollado múltiples modelos para encontrar el mínimo de una función 

entre los cuales se encuentran. 

 

o Método de Newton 

o Método de máximo descenso (stepest descent) 

o Método del gradiente conjugado 

o Método de penalización para igualdades y desigualdades 

o Método del gradiente reducido generalizado 

o Programación convex hull 

o Big-M 

o Programación secuencial lineal 

o Programación secuencial cuadrática 

 

Estos son ejemplos de métodos de optimización discreta, para problemas lineales sin restricciones, 

problemas lineales con restricciones, problemas no lineales sin restricciones, problemas no-lineales 

con restricciones, problemas no lineales con variables enteras. Para este trabajo se va a mostrar el 

método de programación secuencial cuadrática dado que es usado en el software escogido para 

realizar la primera fase de la optimización. 

 

1.5.3.1. Programación cuadrática secuencial (SQP, por sus siglas en inglés) 
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La programación cuadrática secuencial es un método de optimización para problemas no lineales con 

restricciones, la base teórica de este método está relacionada con la solución de un conjunto de 

ecuaciones no lineales usando el método de Newton y la derivación de ecuaciones no-lineales 

secuenciales usando las condiciones de Kuhn-Tucker al lagrangiano del problema de optimización 

con restricciones (Rao, 2009). 

 

Este método encuentra una solución aproximada de una secuencia de subproblemas cuadráticos en 

los cuales un modelo cuadrático de la función objetivo es minimizada sujeta a restricciones lineales 

 

1.5.4. Algoritmos de optimización estocásticos 

 

Los algoritmos de optimización estocásticos o bioinspirados son algoritmos que no necesitan evaluar 

derivadas de la función objetivo con el fin de determinar su comportamiento, de lugar se basan en la 

evaluación de la función objetivo múltiples veces encontrando un camino hacia el mínimo. 

 

 

Figura 1.6: Clasificación de los métodos de optimización estocástica, tomado de (Rangaiah, 

Stochastic Global Optimization, 2010) 

Para realizar estas evaluaciones, la mayor parte de los algoritmos hasta ahora planteados se basan en 

la evaluación de una población inicial la cual va variando de acuerdo a los resultados obtenidos 

durante el proceso. 

 

1.5.4.1. Algoritmo Genético: 
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particulas segregadas

Otros métodos

Busqueda armonica

Algoritmos memeticos

Algortimos culturales

Busqueda dispersa

Métodos de sintonía



 

 

 El algoritmo genético es un método basado en la evaluación de la población. Este método examina 

y manipula un conjunto de posibles soluciones simultáneamente en cada generación o iteración del 

algoritmo. Cada candidato a solución es representado como bajo el símbolo de un cromosoma, los 

mejores valores para la función objetivo son ponderados y clasificados. Los nuevos individuos para 

la nueva población son obtenidos mediante mutación o cruce. La mutación tiene como objetivo 

verificar en otros puntos de la región de búsqueda para encontrar mejores individuos, el cruce consiste 

en unir las mejores características de dos individuos con el fin de obtener un nuevo individuo (o hijo) 

con mejores características en términos de valor de la función objetivo. 
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Capítulo 2 

Equilibrio Líquido-Vapor Sistema Etilenglicol-Glicerol-Etanol-

Agua 
 

Los equilibrios líquido-vapor han sido ampliamente estudiados, específicamente en el sistema 

manejado en este trabajo se han estudiado algunos equilibrios, ejemplos de estos son las mezclas 

binarias: etanol-agua, etanol-glicerol, etanol-etilenglicol, agua-etilenglicol, agua-glicerol. 

Adicionalmente, en mezclas ternarias se encuentran reportes para la mezcla etanol-agua-etilenglicol 

(Kamihama, Matsuda, Kurihara, & Oba, 2012) y etanol-agua-glicerol (Pla-Franco, Lladosa, Loras, & 

Montón, 2013) a distintas presiones y relaciones solvente a alimento, entendiéndose esta última como 

la cantidad total de solvente (etilenglicol o glicerol) dividida en la cantidad total de alimento (en este 

caso la mezcla etanol-agua). Particularmente, el interés de este trabajo es el estudio del sistema 

cuaternario etanol-agua-etilenglicol-glicerol, con el fin de evidenciar el efecto  del uso de un solvente 

mixto en las interacciones de los componentes constituyentes de la mezcla. 

 

Este capítulo muestra los resultados experimentales para el equilibrio líquido-vapor del sistema 

etilenglicol-glicerol-etanol-agua a presión normal y presión reducida, para ambos sistemas se 

mantuvo una relación constante solvente a alimento de 0,8 con el fin de acercar los resultados 

experimentales a la relación que se trabaja comúnmente en sistemas de destilación extractiva para la 

producción de etanol anhidro. El equilibrio líquido-vapor se realizó en el equipo Fisher Labodest 

VLE 602 y la cuantificación se realizó mediante cromatografía de gases usando la metodología del 

estándar interno. Adicionalmente, los resultados obtenidos experimentales fueron comparados con 

los obtenidos mediante Aspen Plus. 

 

2.1. Metodología determinación del equilibrio líquido-vapor  

 

Las mediciones del equilibrio líquido-vapor se realizaron en el equipo Fisher labodest VLE 602, 

fabricado por la compañía i-Fisher Engineering GmbH, este permite la operación a presión 

atmosférica, normal y presión reducida, por lo cual es idóneo para la tarea desarrollada en este trabajo. 

La Fig. 2.1 presenta el diagrama del equipo a usar. 



 

 

 

Figura 2.7:  Esquema equipo Fisher Labodest VLE 602, tomado de Fuente especificada no 

válida. 

1 Calentador 14 Solenoide: Muestra vapor condensado 

2 Bomba Cottrell 15 Recibidor: muestra líquida 

3 Cámara de separación 16 Recibidor: muestra vapor 

4 Condensador 17 Válvula: equilibrar presión tubo 15 

5 Enfriador de seguridad fase vapor 18 Válvula: equilibrar presión tubo 16 

6 Enfriador de seguridad fase líquida 19 Válvula ventilación fase líquida 

7 Cámara de mezclado con Agitador magnético 20 Válvula ventilación fase vapor 

8 Temperatura vapor 21 Válvula: Muestra líquida 

9 Temperatura líquido en el evaporador 22 Válvula: Muestra vapor 

10 Septa: Muestra líquida 23 Válvula de descarga 

11 Septa: Muestra vapor condensado 24 Control temperatura del tubo caliente 

12 Septa: Muestra vapor 25 Control temperatura de chaqueta aislada 

13 Solenoide: Muestra líquida 26 Conexión al recipiente de mantenimiento  
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Este equipo funciona basado en el principio del método de circulación, este método consiste en  

¶ Una parte de la mezcla líquida es evaporada mediante inmersión en un calentador eléctrico 

instalado en la parte de vidrio del equipo. 

¶ Los vapores generados y parte del l²quido en ebullici·n son transportados a un ñtubo de 

contactoò, en el cual se da un intensivo intercambio entre fases, el cual es llamado bomba 

ñCOTTRELLò. La mezcla vapor-líquido es separada en líquido y vapores en la cámara de 

separación, esta previene el transporte de líquido en la fase vapor, la cual es condensada en 

un condensador aparte. 

¶ El estado de equilibrio es alcanzado por recirculación constante de la fase líquida y fase vapor 

condensada a la cámara de mezclado. 

¶ Las concentraciones de la fase líquida y vapor condensado son medidas en condiciones de 

estado estable. 

¶ El estado estable se alcanza si la temperatura del vapor se mantiene constante por un periodo 

entre 15-30 minutos. La definición de constante en este caso se alcanza cuando las 

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

Para la determinación del equilibrio del sistema etanol-agua-etilenglicol-glicerol se mantuvo 

constante la relación solvente (etilenglicol-glicerol) a alimento (etanol-agua) y la proporción entre 

glicerol y etilenglicol. Esto con el fin de reproducir el fenómeno que ocurre en la columna extractiva. 

Para este fin la solución que se cargaba inicialmente para determinar los puntos de equilibrio en la 

zona rica en etanol constaba de etilenglicol-glicerol-etanol, mientras que la solución que se adicionaba 

para modificar la concentración de agua en la mezcla compuesta por agua-etilenglicol-glicerol.  

Se realizaron determinaciones de puntos de equilibrio a dos presiones distintas, el primero es presión 

normal de 101325 Pa a causa que es la presión de operación de la columna extractiva comúnmente. 

La segunda presión, fue 21331,6 Pa, debido a que esta es la presión de funcionamiento de la columna 

recuperadora y asimismo, en caso de usar un sistema de destilación extractiva con pared divisoria, se 

haría necesario disminuir la presión de todo el sistema. 

 

2.2. Metodología de cuantificación de concentraciones 

Las concentraciones de las especies involucradas se determinaron usando cromatografía de gases; 

esta metodología permite identificar y cuantificar componentes individuales de una mezcla usando 

condiciones estándar y reproducibles, que permiten la identificación del pico por su tiempo de 

retención, considerando que este es distinto para cada sustancia según la metodología cromatográfica 

usada (Alltech Associates, Inc, 1998). Por esto mismo, las condiciones de separación dependen de 



 

 

las sustancias que se encuentren en la muestra de interés, por lo cual se deben determinar mediante el 

uso de reportes de la literatura, experiencia con sustancias similares o ensayo y error. En el caso de 

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

Tabla 2.1: Metodología cromatográfíca usada para la determinación de etanol, etilenglicol y glicerol 

Cromatógrafo Perkin Elmer-Clarus 500 

Muestreador Automuestrador 

Volumen de muestra 1 µL 

Estándar interno Butanol 

Cantidad estándar interno 60 mg 

Solvente  Tetrahidrofurano 

Cantidad solvente 600 mg 

Cantidad muestra 100 mg 

Presión suministro He 7 psi 

Flujo total  30 ml/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 

Diámetro interno 0.25 mm 

Fabricante RESTEK 

Referencia Stabilwax 

Rango de temperatura  40°C a 260°C 

Fase polar Polietilenglicol 

Rampa de temperatura 70°C por 4 minutos 

30°C/min hasta 160°C 

40°C/min hasta 230°C 

230°C por 10 minutos 
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El detector usado en el sistema es un detector por ionización de flama (FID, por sus siglas en inglés), 

por lo cual es agua no es detectable. Por lo anterior, la cantidad de agua en el sistema se determina 

mediante un balance de materia, ya que se conocen las masas de ὲ ρ de los componentes del 

sistema. 

ὓ ὓ ὓ ὓ ὓ                         ρ 

Existen varias metodologías para cuantificar la concentración de las especies de interés en la muestra 

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

igualmente para cada una de las especies (aunque esto no es válido). Este método se usa puesto que 

provee un estimado grueso del valor de las concentraciones. Para calcular el porcentaje de área de un 

analito ñxò se divide su área de pico entre la suma de todas las demás áreas obtenidas en el 

cromatograma, exceptuando la del solvente. La segunda metodología consiste en el introducir una 

cantidad conocida de una sustancia adicional denominada ñest§ndar internoò, para conocer la 

concentración de las especies se realiza una curva de calibración variando la masa del analito de 

interés y manteniendo constante la masa de estándar. Dado que se conocen las masas y las áreas 

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

la Figura 2.1. Finalmente se determina la ecuación de la recta obtenida de la forma  ώ άὼ ὦ. 

 

Figura 2.1: Curva de calibración para la metodología de cuantificación por estándar interno 

Con la ecuación de la curva de calibración del analito y el cociente entre el área del analito en la 

muestra y el área del estándar interno, se determina la relación de masas de analito y 
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Tabla 2.2: Resultados equilibrio líquido-vapor para el sistema etanol-agua-etilenglicol-glicerol a 101,3 kPa con una proporción de glicerol en el 

solvente de 0,4 molar 

Temperatura 

Fracción molar- fase Liquida Fracción molar- fase vapor Coeficiente de actividad 

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 

 

Tabla 2.3: Resultados equilibrio líquido-vapor para el sistema etanol-agua-etilenglicol-glicerol a 21,33 kPa con una proporción de glicerol en el 

solvente de 0,4 molar 

Temperatura 

Fracción molar- fase Líquida Fracción molar- fase vapor Coeficiente de actividad 

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 0,135 0,282 0,187 0,397 0,672 0,000 0,000 0,328 2,542 0,001 9,543 0,994 

56,92 0,166 0,312 0,207 0,315 0,693 0,000 0,000 0,307 2,172 0,001 9,422 1,201 

56,62 0,169 0,317 0,213 0,301 0,697 0,000 0,000 0,303 2,174 0,001 9,718 1,258 

54,57 0,211 0,321 0,215 0,252 0,829 0,000 0,000 0,171 2,280 0,001 14,424 0,932 

55,46 0,217 0,333 0,221 0,229 0,793 0,000 0,000 0,207 2,039 0,001 11,780 1,189 

53,51 0,241 0,304 0,203 0,252 0,801 0,000 0,000 0,199 2,029 0,002 18,956 1,141 

54,22 0,253 0,327 0,221 0,199 0,741 0,000 0,000 0,259 1,730 0,001 15,108 1,819 

52,56 0,286 0,309 0,203 0,202 0,801 0,000 0,000 0,199 1,787 0,002 23,081 1,496 

52,82 0,292 0,318 0,211 0,179 0,872 0,000 0,000 0,128 1,880 0,002 21,055 1,075 

53,34 0,346 0,330 0,221 0,103 0,846 0,000 0,000 0,154 1,506 0,002 18,010 2,179 

52,02 0,354 0,297 0,199 0,150 0,862 0,000 0,000 0,138 1,595 0,002 26,354 1,430 

51,98 0,375 0,288 0,190 0,147 0,916 0,000 0,000 0,084 1,603 0,002 27,774 0,895 

52,59 0,387 0,337 0,237 0,039 0,838 0,000 0,000 0,162 1,379 0,002 19,660 6,263 

51,29 0,447 0,310 0,208 0,036 0,974 0,000 0,000 0,026 1,479 0,002 29,464 1,165 

51,75 0,454 0,319 0,220 0,007 0,939 0,000 0,000 0,061 1,371 0,002 25,254 14,407 

47,97 0,480 0,318 0,214 -0,012 1,000 0,000 0,000 0,000 1,658 0,002 58,916 0,000 

50,68 0,494 0,301 0,197 0,009 0,950 0,000 0,000 0,050 1,344 0,002 35,387 9,206 

51,25 0,507 0,293 0,195 0,005 0,973 0,000 0,000 0,027 1,304 0,002 31,589 9,109 
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Tabla 2.4: Resultados equilibrio líquido-vapor para el sistema etanol-agua-etilenglicol-glicerol a 101,3 kPa con una proporción de glicerol en el 

solvente de 0,6 molar 

Temperatura 

Fracción molar- fase Liquida Fracción molar- fase vapor Coeficiente de actividad 

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 5,711 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 -- 

 

 

  



 

 

  

estándar, obteniendo la masa de analito finalmente. En este trabajo se usó la segunda metodología,  

teniendo en cuenta que permite tener una mayor certeza de la calidad de los resultados obtenidos. 

Usando esta metodología se encontraron errores en las composiciones menores al 3% respecto al 

valor real, este valor fue calculado pasando muestras de composición conocida para corroborar la 

calibración del equipo. 

 

2.3. Resultados equilibrio líquido-vapor sistema etanol-agua-etilenglicol-glicerol 

 

Las tablas 2.2 y 2.3 presentan los resultados para las concentraciones de los componentes para la fase 

líquida y vapor a las dos presiones trabajadas. Adicionalmente, la figura 2.3 presenta el diagrama 

pseudo-binario del sistema etanol-agua obtenido experimentalmente, teniendo como componente 

base el etanol. Este se calculó de acuerdo a la Ec. 2 para cada uno de los puntos obtenidos. 

 

ὢ
ὼ

ὼ ὼ
                                                          ς 

 

 

Figura 2.4: Diagrama pseudo-binario para el sistema etanol-agua-etilenglicol-glicerol con un 

S/F=0,8, siendo G/E el cociente entre las moles de glicerol y la suma de glicerol más etilenglicol. 
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La figura 2.4 muestra que la mezcla etilenglicol-glicerol a la concentración manejada es capaz de 

eliminar el azeótropo etanol-agua, lo cual permite obtener concentraciones superiores al 96% en 

volumen mediante destilación. Adicionalmente, se observa el efecto que tiene la presión sobre la 

curva de equilibrio, donde a menor presión de trabajo se aleja la curva del equilibrio en mayor medida 

de la línea de 45°. Esto dado el cambio en la volatilidad de los componentes y el debilitamiento de 

las fuerzas de interacción. Adicionalmente, se aprecia que a la misma presión (101,3 kPa) pero a 

mayor proporción de glicerol en el solvente la curva se aleja más, aproximándose a la obtenida a 

menor presión de trabajo. 

 

 

Figura 2.5: Diagrama pseudo-binario para el sistema etanol-agua-etilenglicol-glicerol con un 

S/F=0,8   (Kamihama, Matsuda, Kurihara, & Oba, 2012) (Chen & Thompson, 1970) 

 

Finalmente, como la mezcla glicerol-etilenglicol se está usando como reemplazo del uso del 

etilenglicol y glicerol puros como agente de separación, se comparan los diagramas pseudo-binarios 

obtenidos experimentalmente con los sistemas etanol-agua-etilenglicol y etanol-agua-glicerol. Se 

aprecia que la mezcla de solvente se encuentra dentro de la región formada por la aplicación de 

solventes puros al sistema, esto debido a que la mayor capacidad de modificar la volatilidad relativa 

del sistema etanol-agua la tiene el glicerol. Por lo tanto, este es el límite superior del sistema, el cual 
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solo se alcanzaría en mezclas de solventes ricas en glicerol. Aunque cabe anotar, que el sistema en 

estudio asemeja más su comportamiento a glicerol puro, lo que lo hace mucho más atractivo. 

Finalmente, al observar el desplazamiento de la curva de equilibrio a presión reducida y basándose 

que un sistema de destilación extractiva en una columna de pared divisoria debería trabajar a baja 

presión, con el fin de evitar el uso de vapor de alta presión en el rehervidor y descomposición del 

solvente.  

 

2.4. Consistencia termodinámica 

 

Con el fin de verificar que los datos obtenidos experimentalmente del equilibrio líquido-vapor son 

consistentes termodinámicamente se utiliza la metodología de Wisniak (1993), esta metodología toma 

la ecuación de Gibbs-Duhem, representando el Ўὠ y ЎὌ en términos del volumen molar y la entalpía 

en exceso, respectivamente. Mediante un tratamiento matemático de  estas y la ecuación de Clausius-

Clapeyron, el autor presenta una igualdad entre dos parámetros, ὒ y ὡ . 

ὒ ὝЈ ὼ
ЎίЈ

Ўί
Ὕ                                                              σ 

ὡ
Ὃ

Ўί

ὙὝύ

Ўί
                                                                τ 

Siendo ὝЈ la temperatura de ebullici·n del componente ñkò a la presi·n del sistema, ὼ es la 

composición del componente ñkò en la fase l²quida, ЎίЈ es la entropía de vaporización del 

componente puro, T es la temperatura de equilibrio. Adicionalmente Ўί, Ὃ  y w se calculan como, 

(Wisniak, 1993): 

Ὃ ὙὝ ὼÌÎ‎                                                           υ 

Ўί ὼ ЎίЈ                                                               φ 

ύ ὼÌÎ
ώ

ὼ
                                                           χ 

Siendo la entropía de vaporización calculada como el cociente entre la entalpía de vaporización del 

componente puro y su temperatura de ebullición. Los valores de propiedades usadas para el cálculo 

de consistencia termodinámica se presentan en la tabla 2.5. Cabe anotar que las propiedades a presión 

atmosférica fueron adquiridas de datos experimentales de la literatura, mientras que a baja presión se 

debió estimar la entalpía de evaporación. 
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Tabla 2.5: Propiedades de sustancia pura para el sistema en equilibrio. 

Propiedad Etanol (1) Agua (2) Etilenglicol (3) Glicerol (4) 

PM (Ὣ άέὰ ) 46,069 18,015 62,068 92,094 

Ὕ (101,3 kPa) K 351,5 470,5 560 373,15 

Ὕ (21,33 kPa) K 316,5 426,3 509,9 334,5 

Ὤ (101,3 kPa) ὯὐȾάέὰ 42,3 65 91,7 40,657 

Ὤ (21,33 kPa) * 41 65 90 43 

Parámetros de 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 Aspen Plus 8.6®  

** Datos  tomados de: (Smith, VanNess, & Aboth, 2007). 

*** Los demás datos fueron tomados de la base de datos de la NIST. 

 

El criterio propuesto por Wisniak (1993) consiste en realizar la integral numérica del factor L y W, 

verificando la desviación de la forma: 

ὒ ὒ Ὠὼ                                                             ψ 

ὡ ὡ Ὠὼ                                                             ω 

Ὀ ρππ
ȿὒ ὡȿ

ὒ ὡ
 

Para determinación de consistencia termodinámica donde se utilizaron datos experimentales para los 

diversos cálculos se propone que el valor debe ser menor a 5, Mientras que, en casos donde se 

utilizaron propiedades estimadas mediante modelos se tiene como máximo un valor de 8. Teniendo 

esto en cuenta se obtuvieron valores de 0,25 y 6,98 para el equilibrio líquido-vapor del sistema etanol-

agua-etilenglicol-glicerol a presiones de 101,3 kPa y 21,33 kPa, respectivamente. Por lo cual se puede 

afirmar que ambos equilibrios realizados son consistentes termodinámicamente  Asimismo, el 

cociente entre los valores de ὒ y ὡ  muestra que tan cercanos se encuentran los valores de ambos 

parámetros entre sí, o que tan buenos son los mismos. Este comportamiento se muestra en la Figura 

2.9. 

 



 

 

  

Figura 2.8: Representación gráfica de los valores de ὒ y ὡ  a una presión de (a) 101,3 kPa y (b) 

21,33 kPa 

2.5. Regresión de parámetros 

 

La regresión de parámetros fue realizada usando la metodología de la máxima verosimilitud, usando 

la ecuación de Antoine para predecir la presión de vapor de los componentes puros. Adicionalmente, 

durante esta etapa se asumió que la fase vapor tiene un comportamiento ideal. La regresión de 

parámetros se realizó usando datos experimentales de la literatura para los sistemas binarios etanol-

agua (Kamihama, et al., 2012), agua-etilenglicol (Kamihama, et al., 2012). Agua-glicerol (Chen & 

Thompson, 1970), etanol-etilenglicol (Thorat, et al., 1978) y etanol-glicerol (Oliveira, et al., 2009), 

asimismo para los sistemas ternarios etanol-agua-etilenglicol y etanol-agua-glicerol. Finalmente, se 

utilizaron los datos obtenidos en este trabajo para el sistema cuaternario etanol-agua-etilenglicol-

glicerol. 

Tabla 2.6: parámetros de interacción binaria usados en el modelo para estimación de coeficientes de 

actividad. 

Componente i Etanol Etanol Etanol Agua Agua Glicerol 

Componente  j Agua Glicerol Etilenglicol Glicerol Etilenglicol Etilenglicol 

Parámetros binarios NRTL 

AIJ -0,8009 0 14,639 -7,449 0,347 0 

AJI 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 

CIJ 0,3 0,3 0,638 0,293 0,3 0,3 
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El prueba de área fue usado para validar la consistencia termodinámica 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 límite máximo de error del 10%. Los parámetros de interacción 

binaria de las cinco parejas de componentes fueron sometidos a un tratamiento mediante regresión 

usando el software Aspen Plus, usando la herramienta de regresión de datos del software, esto con el 

fin de obtener un correcto ajuste del sistema. Los valores para los parámetros binarios se presentan 

en la tabla 2.6. 

  

  

 
Figura 2.9: Diagramas T-xy experimentales y estimados a 101325Pa  para los sistemas binarios 

etanol-agua, etanol-glicerol, etanol-etilenglicol, agua-glicerol y agua-etilenglicol. (Thorat, et al., 

1978) (Kamihama, et al., 2012) (Oliveira, et al., 2009) (Chen & Thompson, 1970). 
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La figura 2.9 muestra la comparación gráfica entre los datos experimentales y estimados para las 

diferentes combinaciones binarias de componentes, cabe aclarar que la pareja etilenglicol-glicerol no 

se muestra dado la ausencia de literatura en la cual se presenten datos del equilibrio líquido-vapor 

para este subsistema. En general el modelo predice correctamente el comportamiento de las fases 

líquido y vapor en casi todos los casos o por lo menos en los pares más representativos. 

Adicionalmente, la figura 2.10 muestra la comparación entre la fracción molar para la fase líquida y 

vapor de etanol en el sistema cuaternario contra lo estimado usando los parámetros binarios 

regresados en este estudio. Se observa que el modelo es capaz de predecir correctamente el 

comportamiento de la mezcla tanto en composición y temperatura. 

 
Figura 2.10: Comparaci·n entre los datos experimentales y estimados usando NRTL para los 

datos cuaternarios obtenidos experimentalmente. 
 

2.5.  Conclusiones 

 

Se determinó experimentalmente el equilibrio cuaternario del sistema etanol-agua-etilenglicol-

glicerol a dos presiones distintas (101,3 y 21,3 kPa). Se obtuvo un comportamiento dependiente de la 

presión, lo que muestra que el sistema etanol-agua aun siendo independiente de la presión, al 

encontrarse en una mezcla con solvente comienza a tener dependencia con esta.  
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Asimismo, se realizó la prueba de consistencia termodinámica de los datos obtenidos 

experimentalmente, encontrando que ambos equilibrios son consistentes termodinámicamente, con 

un valor bajo de desviación para el sistema a presión atmosférica y un valor un poco más alto para el 

sistema a presión, asociado principalmente al uso de propiedades estimadas para el cálculo de este 

último. 

Se pudo verificar que la mezcla etilenglicol-glicerol desplaza la curva de equilibrio etanol-agua. 

Igualmente, se realizó un análisis comparativo respecto a los sistemas ternarios de los sistemas con 

etilenglicol y glicerol como agentes de separación, esto permite evidenciar que existe una mejora 

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

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

Capítulo 3 

Simulación y optimización del esquema industrial de destilación 

extractiva con mezcla de solventes 
 

La optimización del proceso de destilación extractiva ha sido ampliamente estudiada durante los 

últimos años utilizando tanto algoritmos determinísticos como estocásticos. El tipo de función 

objetivo depende del interés particular del investigador que desarrolla el trabajo, por lo cual se pueden 

encontrar trabajos en los cuales se minimice el costo total anualizado o el consumo energético o la 

maximización de la utilidad del proceso. La aproximación más cercana al trabajo que se realiza, es el 

estudio de Herreros et al (2011), donde se maximizó la utilidad de un sistema de destilación extractiva 

para la producción de etanol con glicerol como agente de separación, para ese trabajo se realizó el 

modelamiento del sistema en Matlab® y se optimizó usando el algoritmo templado simulado 

(algoritmo estocástico). Asimismo, este muestra la dependencia del valor inicial de las variables de 

optimización con el valor óptimo encontrado, dado que en la región de búsqueda existen muchos 

mínimos en la región de búsqueda y el algoritmo puede atascarse en cualquiera de ellos dependiendo 

de la dirección de búsqueda. Otro ejemplo de un trabajo desarrollado en esta área es el presentado por 

Luo and Liang (2014), donde el costo total anualizado fue analizado para un sistema de destilación 

extractiva y por cambio de presión para la separación de la mezcla iso-propil alcohol e iso-propil éter, 

aplicando un algoritmo secuencial iterativo. Para el mismo sistema del ejemplo anterior, lladosa et al 

(2011) aplicó un algoritmo de optimización global, encontrando ligeras diferencias entre los 

comportamientos de ambas secuencias. Finalmente, el trabajo de Feitosa et al (2011) propone un 

procedimiento sistemático usando simuladores de procesos, 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 sección de optimización determinística, con el fin de obtener el mejor 

valor de la función objetivo sin resolver un problema de optimización no-lineal con enteros. 

 

El objeto de este capítulo es proponer un sistema de destilación extractiva a nivel industrial que use 

la mezcla etilenglicol-glicerol como agente de separación. Las variables de operación (relaciones de 

reflujo, relaciones destilado a alimento, flujo de solvente y concentración de glicerol en el solvente) 

y variables de diseño (número de etapas, etapas de alimentación) se obtienen mediante optimización. 

El problema de optimización fue resuelto mediante dos metodologías. Inicialmente, un algoritmo 

determinístico, en este caso programación cuadrática secuencial (SQP, por sus siglas en inglés). Este 

algoritmo se encuentra disponible en el simulador de procesos ASPEN PLUS® versión 8.6.  En el 



55 

 

55 
 

segundo caso se utiliza un algoritmo estocástico (genético) disponible en Matlab® R2014a, 

acoplándolo con Aspen Plus con el fin de incluir tanto variables continuas como discretas en la 

optimización. 

 

3.1. Modelo termodinámico 

 

Como se observó en el capítulo 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 solución ideal no es el indicado, 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 equilibrio líquido-vapor. En este caso se utilizó el modelo NRTL (Non-

Random two liquids) con el fin de corregir la no-idealidad de la fase líquida, mientras que la fase 

vapor se asumió ideal. 

 

3.2. Simulación inicial. 

 

El proceso convencional de producción de etanol anhidro comprende tres principales pasos: (1) 

fermentación, (2) destilación y (3) deshidratación. El producto de la fermentación es una solución 

acuosa de etanol con una concentración másica alrededor del 10%, esta solución es rectificada en una 

serie de columnas en la cual se obtiene como producto de cima una mezcla etanol-agua a la 

composición del azeótropo. Finalmente, esta mezcla azeotrópica es deshidratada hasta una 

composición superior al 99,5% molar de etanol. El proceso estudio en este capítulo se enfoca en esta 

última parte, utilizando la metodología de destilación extractiva con la mezcla etilenglicol-glicerol 

como agente de separación. La producción diaria de etanol anhidro fue fijada en 300.000 litros, 

teniendo en cuenta las capacidades típicas de las plantas de bioetanol en Colombia, esta información 

puede verse en el capítulo 1. 

 

El sistema de destilación extractiva evaluado en este trabajo consiste en dos columnas, como se 

muestra en la Figura 3.1. A la primera columna se alimentan la mezcla de solventes y etanol 

azeotrópico, el producto de cima es etanol anhidro, 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 

recuperación de solvente, Donde se separa el agua de la mezcla de solventes, esta última es recirculada 

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

proceso. Las presiones de cima para la columna extractiva y recuperadora fueron definidas en 1 atm 



 

 

y 0,2 atm (Meirelles, et al., 1992), respectivamente. Adicionalmente, la caída de presión asumida al 

empaque fue 400 Pascales/metro de empaque. La columna recuperadora es operada a baja presión 

con el fin de evitar la descomposición térmica de la mezcla de glicoles (Dow Chemical, 2014). 

Asimismo, al trabajar a presión reducida permite el uso de vapor de calentamiento de media o baja 

presión. 

 

 

Figura 3.1: Esquemas de destilación extractiva usados en la optimización estocástica. (a) Con 

integración térmica y (b) Sin integración térmica 

La relación solvente a alimento, número de etapas de ambas columnas, etapas de alimentación de 

solvente y etanol azeotrópico en la columna extractiva, etapa de alimento en la columna recuperadora 
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se definieron usando como base un trabajo previo realizado sobre mezcla de solventes (Gil, et al., 

2014). La relación de reflujo y relación destilado a alimento para ambas columnas se definieron 

usando la función especificaciones de Aspen. Esta función permite modificar una variable del sistema 

como las mencionadas anteriormente con el fin de obtener determinado efecto en alguna variable 

dependiente del sistema, como la pureza del producto de cima o la recuperación del mismo. En este 

caso se definió como especificación de diseño para la columna extractiva la recuperación de etanol 

en el producto de cima superior al 99,3% molar y la pureza del etanol de cima superior al 99,5% 

molar. Para la columna recuperadora se definió una recuperación de agua en cima por encima del 

99,5% molar y una recuperación 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 columna, ya que se tiene en cuenta la transferencia 

de masa y energía entre la fase vapor, interfaz y líquido, estimar la caída de presión a través del 

empaque, la altura equivalente de plato teórico (HETP) por etapa, eficiencia de etapa, entre otras 

propiedades y fenómenos del sistema. Asimismo, se usó como empaque anillos Nutter-Ring No 1. El 

diámetro de las columnas fue estimado mediante la herramienta Packing Sizing y la HETP se definió 

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

pero fueron ajustados posteriormente usando la HETP calculada en el simulador. 

 

Para realizar un análisis más completo se abarcan dos casos: (1) Sistema de destilación extractiva con 

integración térmica y (2) Sistema de destilación extractiva sin integración térmica. El primer caso se 

estudia debido a plantas en las cuales el alimento es etanol azeotrópico, que no proviene de la planta, 

sino importado para su purificación, y el segundo contempla una planta completa de etanol donde el 

alimento del sistema de destilación extractiva proviene de la columna rectificadora de etanol, por lo 

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

 

3.3. Dimensionamiento de equipos y estimación de costos 

 

Los costos operacionales están asociados al precio del vapor que se usa en la planta, agua de 

enfriamiento, costo del solvente fresco para reposición. La estimación de los dos primeros se realizó 

mediante la metodología de Ulrich (Ulrich & Vasudevan, 2006), en las cuales usando los flujos de 

vapor y agua de enfriamiento que se manejan permite estimar el costo asociado a su manejo. Para el 

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

diferentes distribuidoras. 

 



 

 

El flujo de vapor y agua se estimó mediante un balance de energía en el intercambiador, 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 calorífica en el intervalo de trabajo. Asimismo, para la 

fase vapor se consideró que solo se transfería calor latente en el sistema. El flujo de etilenglicol y 

glicerol para reposición se calculó 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 metodología 

propuesta por Seider (2003). Esta metodología consiste en el uso de características propias para el 

dimensionamiento de los equipos como presión de operación, material de fabricación, Altura y 

diámetro para tanques, área de intercambio de calor en el caso de intercambiadores y potencia al freno 

para bombas. Para la estimación del costo de la columna se utilizó una correlación específica para 

estas que tiene en cuenta el diámetro y la altura. Los equipos menores como válvulas, bombas e 

instrumentación no fueron considerados, porque el costo de estos es menos representativo que los 

intercambiadores de calor y columnas de destilación. 

 

Las áreas de intercambio de calor fueron calculadas usando el coeficiente global de intercambio de 

calor, la diferencia media logarítmica de temperatura (DMLT) y la carga asociada al intercambiador. 

La altura (H) y diámetro (D) de los acumuladores de reflujo se estimaron usando el flujo másico de 

vapor al acumulador, densidad del destilado, tiempo de residencia de 10 minutos, un volumen de 

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

 

El cálculo de los costos se realizó directamente en Aspen Plus usando la herramienta Calculator-

Excel spreedsheet. En esta hoja se importaron los diámetros de las columnas, numero de etapas, 

presión de operación, temperaturas de entrada y salida de los corrientes que ingresan a los 

intercambiadores, cargas de rehervidores y condensadores, flujos másicos de corrientes clave, 

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

 

3.4.  Formulación del problema de optimización 

 

El problema de optimización se formuló con el fin de obtener la mejor combinación variables de 

operación y diseño del sistema que permitan minimizar el costo total anualizado del proceso por kg 

de etanol anhidro producido anualmente. Dada la complejidad del sistema, este incluye tanto variables 
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continuas como discretas lo que lo convierte en un problema de programación no-lineal con variables 

enteras (MINLP, por sus siglas en inglés) 

Con lo anterior en mente, la  función objetivo fue definida de acuerdo a: 

ÍÉÎὝὃὅ 
ὟὛὈΑ

ὯὫ ὨὩ Ὡὸὥὲέὰ

ὅ
ρ

ὖὩὶὭέὨέ ὨὩ ὴὥὫέ
ὅ

Ὂ
đ

 

Donde ὅcorresponde a los costos operacionales y ὅ son los costos fijos. Adicionalmente, esta se 

encuentra sujeta a las siguientes restricciones: 

 

ὙὩὧόὴὩὶὥὧὭĕὲ άέὰὥὶ ὉὸὥὲέὰπȢωωυOὅέὰόάὲὥ ὩὼὸὶὥὧὸὭὺὥ 

ὊὶὥὧὧὭĕὲ άέὰὥὶ ὉὸὥὲέὰπȢωωυ O ὅέὰόάὲὥ ὩὼὸὶὥὧὸὭὺὥ 

ὙὩὧόὴὩὶὥὧὭĕὲ άέὰὥὶ ὃὫόὥπȢωωυOὅέὰόάὲὥ ὶὩὧόὴὩὶὥὨέὶὥ 

ὙὩὧόὴὩὶὥὧὭĕὲ άέὰὥὶ ὉὸὭὩὲὫὰὭὧέὰπȢωωυOὅέὰόάὲὥ ὶὩὧόὴὩὶὥὨέὶὥ 

ὊὶὥὧὧὭĕὲ άέὰὥὶ ὨὩ ὫὰὭὧὩὶέὰ Ὡὲ Ὡὰ ίέὰὺὩὲὸὩπȢτυO ὅέὰόάὲὥ ὶὩὧόὴὩὶὥὨέὶὥ 

Estás se definieron para cumplir los requerimientos propios del sistema y evitar pérdidas de material 

en las columnas de destilación, la máxima concentración de glicerol en el solvente, se definió de 

acuerdo a la sugerencia de Amaya (2016), usando como criterio la viscosidad y densidad de la mezcla 

resultante, obteniendo un límite superior para la concentración molar de glicerol de 45%. 

 

La función objetivo y las restricciones son evaluadas usando las siguientes variables de optimización: 

relación de reflujo en la columna extractiva, relación destilado a alimento en la columna extractiva, 

flujo de etilenglicol y glicerol en el solvente alimentado a la columna extractiva, Etapa de 

alimentación de solvente y etanol azeotrópico a la columna extractiva, número de etapas en la 

columna extractiva, temperatura de alimento de solvente, relación de reflujo en la columna 

recuperadora, relación destilado a alimento en la columna recuperadora, etapa de alimentación a la 

columna recuperadora, número de etapas en la columna recuperadora. Esto hace un total de 12 

variables de optimización, entre las cuales se encuentran variables discretas y continuas. Los límites 

entre los cuales se variaron estás se presentan en la tabla 3.1. 

 

 

 



 

 

Tabla 3.1: Intervalos de variación de las variables de optimización usadas en este trabajo 

Límite inferior variable Límite superior 

18 ὊὛ  60 

2 ὊὛ  11 

5 ὊὛ  15 

0,3 ὙὙ 1 

0,1 ὙὙ 1 

0,45 ὈȡὊ 0,55 

0,125 ὈȡὊ 0,165 

35 ὔὛ 69 

20 ὔὛ 40 

60 Ὂ  110 

48 Ὂ  79 

60 Ὕ  90 

 

3.4.1. Optimización con algoritmo determinístico (Aspen Plus®). 

 

El primer acercamiento a la configuración óptima se realizó mediante el uso del algoritmo de 

optimización incorporado en Aspen, este permite optimizar los valores de las variables continuas del 

proceso mediante el uso del algoritmo programación cuadrática secuencial (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. 

  

Figura 3.1: superficies de respuesta para el TAC cuando se varia el número de etapas y la etapa de 

alimentación para la columna extractiva y recuperadora. 
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Con el fin de obtener un buen valor de TAC respecto al número total de etapas y etapa de alimentación 

se realizó un análisis 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, estos análisis se 

muestran en la figura 3.1. Cabe aclarar que en ambas superficies se cumple con restricción de pureza 

de etanol y recuperaciones anteriormente planteadas. Se observa que en ambos casos el TAC 

incrementa al disminuir el número de etapas, esto debido a que a menor altura de la columna, la carga 

del rehervidor incrementa, aumentando el consumo de vapor de caldera. Asimismo, cuando 

incrementa el número de etapas y se alimenta en la parte baja de la columna también existe una 

disminución de este valor, A cause que, una columna de mayor altura tiene menores flujos internos y 

por ende menor consumo energético. El alimentar en la parte inferior afecta positivamente los costos, 

en vista que la zona de agotamiento al ser más pequeña permite reducir el flujo de vapor que se debe 

generar. La tabla 3.2 presenta los valores finales de las variables de diseño para ambas columnas. 

 

Tabla 3.2: valor de las variables de diseño para ambas columnas obtenidas por análisis de 

sensibilidad 

Variable Columna extractiva Columna recuperadora 

Número de etapas 53 21 

Etapa(s) de alimento 7 - 39 8 

 

Con el sistema preliminar se realizó la optimización determinística en Aspen Plus usando variables 

continuas como variables de optimización y manteniendo las restricciones mencionadas. Como se 

observa en la figura 3.2, dependiendo del punto de arranque el resultado final varía. Esto muestra la 

principal dificultad de estos algoritmos, dado que encuentran óptimos locales del sistema en la región 

de búsqueda. Por lo anterior es importante modificar el valor inicial de las variables con el fin de 

mejorar la búsqueda. Adicionalmente, se observa como el número de iteraciones también varía. 



 

 

  

Figura 3.2: Variación del valor de la función objetivo respecto al número de iteración usando SQP 

para dos puntos de inicialización diferentes. (a) Sistema sin integración térmica, (b) sistema con 

integración térmica. 

Los resultados de las valores de las variables ñ·ptimasò obtenidas usando un algoritmo discreto como 

SQP para el caso de menor TAC se presentan en la tabla 3.3. Como 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 integración térmica, respectivamente. Lo que implica que el cambio de costos 

entre ambos arreglos se ve afectado principalmente por la incorporación de un intercambiador, 

incrementando el costo operacional asociado al agua de enfriamiento, en consecuencia que en ambos 

sistemas el flujo de etanol azeotrópico alimentado es el mismo.  

Tabla 3.3: Resultados optimización con algoritmo SQP  para el sistema con y sin integración 

térmica. 

Parámetro Con integración térmica Sin integración térmica 

Iteraciones 213 264 

Valor función objetivo 0,1072502 0,107634 

Columna extractiva 

Relación de reflujo 0,3315 0,3158 

Relación destilado a alimento molar 0,5434 0,55 

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

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

Columna recuperadora 

Relación de reflujo 0,5694 0,2979 

Relación destilado a alimento molar 0,161 0,1605 
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Finalmente en las figuras 3.3 y 3.4 se presentan los resultados del balance de materia para los 

esquemas analizados. Debido a que el 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 son similares. 

La principal diferencia se encuentra en el consumo energético de la columna recuperadora, donde el 

sistema con integración térmica tiene un mayor valor. Esto implica que su configuración podría ser 

mejorada reduciendo los consumos tanto de agua y vapor en el esquema. 

 

 

Figura 3.3: Resultados optimización determinística para el esquema con integración térmica 
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0,0434 Agua
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9834,1 kg/h

0,997 etanol

0,002 Agua

0,0002 MEG
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585,1 kg/h

0,082 etanol

0,911 Agua 

0,007 MEG

<0.0001 glicerol

11121,8 kg/h

0,0003 Agua 

0,513 MEG

0,487 glicerol

RR=0,331

ID=1,5 m

101,3 kPa

77,97 °C

3107,9 kW

159,2 °C

3737,6 kW

RR=0,569

ID=1,07 m

21.3 kPa

55,7 °C

542,7 kW

164,7 °C

963,6 kW

377,1 kW

219,6 kW



 

 

 

Figura 3.4: Resultados optimización determinística para el esquema sin integración térmica 

3.3.2.  Optimización con algoritmo estocástico (Matlab®). 

 

La optimización estocástica se realizó usando el algoritmo genético incorporado en Matlab® 2014b, 

esto se realizó mediante una conexión directa entre ambos programas. En Matlab los valores para las 

variables de optimización son generados aleatoriamente por cada individuo de la población, 

posteriormente cada individuo es exportado y evaluado en Aspen Plus. Finalmente, los resultados 

para las restricciones y función objetivo son enviados a Matlab para poder evaluar los mejores 

individuos y penalizar aquellos que no cumplen las restricciones. Para este caso, se tuvieron en cuenta 

todas las variables especificadas en la formulación del problema de optimización, por ende, se están 

modificando continuamente el valor de los costos operacionales y fijos. 

 

Se definió el número de generaciones en 500, número de individuos en 250, tolerancia función 

objetivo 0,000001, la fracción de mutación usada se definió mediante ensayos de optimización en los 

cuales se variaba este parámetro  entre 0,2 que es valor recomendado y 0,4. Durante estos ensayos se 

encontró que una fracción de mutación de 0,4 favorecía la búsqueda de un buen valor de la función 

objetivo, aunque generaba una fuerte dispersión entre los individuos de cada generación.  Una muestra 

de cómo trabaja un algoritmo genético se muestra en la figura 3.5. 
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Figura 3.5: Cambio función objetivo versus el número de generaciones evaluadas para el sistema 

con integración térmica. 

 

La tabla 3.4 muestra los resultados obtenidos usando el algoritmo genético incorporado en Matlab y 

usando los parámetros definidos anteriormente. Como se esperaba el sistema sin integración térmica 

tiene un mayor costo total anualizado por kilogramo de etanol anhidro producido, dado que el 

enfriamiento del solvente desde la temperatura de salida de la columna 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. 

 

 

 

 

 

 



 

 

Tabla 3.4: Resultados optimización con algoritmo genético para el sistema con y sin integración 

térmica. 

Parámetro Con integración térmica Sin integración térmica 

Generaciones evaluadas 213 264 

Valor función objetivo  

(USD$/kg de etanol) 
0,103369 0,103974 

Columna extractiva 

Relación de reflujo 0,3022 0,3002 

Relación destilado a 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 

Relación de reflujo 0,2590 0,3277 

Relación destilado a alimento 0,1489 0,1503 

Numero de etapas 30 25 

Etapa alimento 15 9 

 

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

similares, lo que indica que la integración térmica no afecta bruscamente el comportamiento de la 

región de búsqueda, por lo cual el valor del óptimo se encuentra en valores muy cercanos en ambos 

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

alimento son similares en ambos casos, las diferencias se deben principalmente al aumento en el flujo 

de solvente para el sistema sin integración térmica. Las figuras 3.6 y 3.7 presentan el balance de 

materia de ambos sistemas. 
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Figura 3.6: Resultados optimización determinística para el esquema con integración térmica 

 

Figura 3.79: Resultados optimización determinística para el esquema sin integración térmica 
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Conclusiones 

 

Se obtuvieron los valores óptimos para las variables de operación y de diseño de un sistema de 

destilación extractiva para la producción de etanol carburante usando un algoritmo determinístico y 

uno estocástico. Entre los cuales no se encuentran diferencias marcadas en el resultado final, ya que 

el TAC por kilogramo de etanol solo disminuye alrededor del 3,7% y 3,5% para los sistemas con y 

sin integración térmica. Asimismo, ambos algoritmos tienen tiempos de convergencia de 2 horas para 

el algoritmo determinístico y 24 horas para el algoritmo estocástico. 

Se mostró que los costos que tienen mayor peso sobre la función objetivo son los costos 

operacionales, esto se observa en las variables de diseño como el número de etapas de ambas 

columnas, puesto que estás tienden al límite 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 aproximación de las variables discretas del sistema 

usando análisis de sensibilidad y mediante el uso de un algoritmo determinístico se pueden estimar 

las variables de operación, ya que son continuas. Esto permite resolver sistemas no lineales con 

variables enteras en menores tiempos que los necesarios al incorporar un algoritmo estocástico para 

la resolución del problema. 
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Capítulo 4 

Control de un proceso óptimo de destilación extractiva con mezcla 

de solventes como agente de separación  
 

 

La correcta selección 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 operación de la planta y ante perturbaciones de 

ciertas variables del proceso (Luyben W. L., 1992).  Diferentes estrategias de control han sido 

reportadas por varios autores, por ejemplo, Luyben (2013) propuse un esquema de control para la 

separación de la mezcla CO2 y etano. Gani et al. (1985) estudiaron la dinámica del control de un 

proceso de destilación extractiva y un sistema de destilación por cambio de precisión parcialmente 

integrada térmicamente para la separación de la mezcla tetrahidrofurano-agua. Wang et al. (2016) 

evaluó la respuesta de dos estructuras de control para sistemas de destilación extractiva y azeotrópica 

heterogénea, usando la mezcla  isopropanol-agua como caso de estudio. Finalmente, Grassi II (1992) 

estudio y propuso varias estrategias de control para diferentes mezclas azeotrópicas. 

 

Esta parte del trabajo tiene como objetivo estudiar diferentes estrategias de control para un sistema 

de destilación extractiva usando una mezcla etilenglicol-glicerol como agente de separación. Para 

este fin, uno de los procesos óptimos obtenido en el capítulo anterior es usado como base. El análisis 

de la controlabilidad del sistema se realiza usando Aspen Dynamics 8.6 como herramienta de 

simulación, implementando lasos de control básicos (velocidad de flujo, nivel de líquido y presión). 

Se estudiaron dos estrategias de control. Inicialmente, la estrategia convencional de control para 

columnas de destilación extractiva y segundo una estrategia de control modificada. El principal 

objetivo de este capítulo es verificar si un sistema de destilación extractiva con mezcla de solventes 

como agente de separación puede mantener la concentración molar de etanol en los valores deseados 

y la proporción etilenglicol-glicerol dentro de la columna y en las líneas de transporte de fluido 

cuando existen perturbaciones en el flujo de alimento de etanol azeotrópico y la concentración de la 

misma. 

 

 

 



 

 

4.1. Simulación dinámica 

 

Como se mostró en el capítulo 3, la simulación del sistema de destilación extractiva generado tiene 

una capacidad de producción de alrededor de 300.000 litros por día de etanol anhidro. La simulación 

se realizó en el software Aspen Plus 8.6 ® usando el módulo RadFrac para 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 mediante una línea de reposición cuya composición permite mantener la 

composición del solvente. Usando esta simulación base se realizó la optimización descrita en el 

capítulo anterior, los valores de las variables de proceso obtenidos se muestran en la tabla 4.1. 

 

Tabla 4.1: Valor de las variables de proceso obtenidas al convertir la simulación desde el modelo 

basado en la velocidad hasta basado en el equilibrio 

 

Variable valor 

Columna extractiva 

Relación de reflujo 0,759 

Relación destilado alimento (molar) 0,5103 

Numero de etapas 32 

Etapa alimento solvente 22 

Etapa alimento etanol azeotrópico 4 

Flujo glicerol (kmol/h) 67,3 

Flujo etilenglicol(kmol/h) 109,3 

Columna recuperadora 

Relación de reflujo 0,376 

Relación destilado alimento (molar) 0,143 

Numero de 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 1. Con este fin, se determinaron las eficiencias por etapa con el fin de obtener una 

configuraci·n similar a la obtenida mediante el modelo ñRate Basedò usando ñEquilibriumò. Usando 

este método se encontró que la eficiencia global del sistema es de 0,45 con lo cual se logró una buena 
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aproximación entre los perfiles de composición y temperatura obtenidos mediante el modelo riguroso 

y el modelo de equilibrio. 

 

 

Figura 4.1: Diagrama de flujo simulado en ASPEN PLUS para el sistema de destilación extractiva 

usando mezcla de solventes como agente de separación. 

En la figura 4.1 se presenta el diagrama de flujo incorporado de Aspen Plus, en el cual se aprecia el 

arreglo de columnas, intercambiadores, mezcladores y válvulas usado en este estudio. Las válvulas 

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

ubicación de estás se determinó de la forma: 

- Válvula en la línea de reposición: control de flujo de alimento de solvente para reposición. 

- Válvula en la línea de alimento etanol azeotrópico: Control de flujo de alimento de etanol 

azeotrópico. 

- Válvula en la línea de salida de producto de cima en la columna extractiva y recuperadora: 

control de flujo de producto de cima de ambas columnas. 

- Válvula en la línea de salida de producto de fondos en la columna extractiva y recuperadora: 

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

- Válvula en la línea de alimento de vapor vivo a los rehervidores de las columnas: Control de 

flujo de vapor vivo al interior al serpentín de calentamiento. 

La caída de presión a través de estas fue establecida mediante criterios empíricos, adicionalmente 

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

 

Válvula Línea Caída de presión 

V1 Reposición solvente 0,203 bar 

V2 Etanol azeotrópico 2,03 bar 

V3 Cima columna extractiva 3 bar 



 

 

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 

realizó usando como base el flujo de líquido que cae de la última 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 

definió 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 vacío por la seguridad del sistema. 

 

Columna Acumulador de reflujo (m) Sumidero (m) 

Extractiva 2,5 x 1,4 2,2 x 1,5 

Recuperadora 0,9 x 0,4 2,2 x 1,4 

 

4.2. Estrategias de control 

 

El análisis de controlabilidad del sistema se realizó usando dos diferentes estrategias 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 destilación extractiva, 

consta de los siguientes lasos de control. (Luyben, 1992) 

o El flujo de alimento de etanol azeotrópico se controla manipulando la apertura de la 

válvula ubicada en la línea. 

o El flujo de solvente alimentado a la columna extractiva se controla manipulando el 

flujo de la corriente de reposición. 

o La temperatura en la etapa de columna con mayor sensibilidad a las perturbaciones 

se controla mediante manipulación de la apertura de la válvula ubicada en la línea de 

vapor vivo que alimenta el rehervidor. 

o El nivel del acumulador de reflujo y el sumidero de la columna se manipula mediante 

manipulación de la apertura de las válvulas ubicadas en las líneas de destilado y 

fondos de la columna respectivamente. 
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o La presión de cima de la columna se controla por manipulación de la apertura de la 

válvula ubicada en la línea de alimento de agua de enfriamiento al condensador de la 

columna. 

o El flujo de reflujo a la columna se manipula mediante manipulación de la apertura de 

la válvula ubicada en la misma línea. 

 

En la simulación dinámica se fijó el valor de la relación de reflujo y se dejó libre el flujo de 

reflujo. Asimismo, se incorporó un control de relación entre el flujo de solvente y el flujo de 

alimento de etanol azeotrópico. La configuración descrita se muestra en la figura 4.2. 

 

Figura 4.2: Estrategia de control 1 para el sistema de destilación extractiva. 

 

- Estrategia de control 2: esta estrategia fue propuesta por William Luyben en su libro 

ñPractical Control Distillationò (Luyben, 1992). Los lazos de control que se usan en esta se 

listan a continuación. 

o El flujo de alimento de etanol azeotrópico se controla manipulando la apertura de la 

válvula ubicada en la línea. 

o El flujo de solvente alimentado a la columna extractiva se controla manipulando la 

apertura de la válvula ubicada en la salida de fondos de la columna recuperadora. 
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o La temperatura en la etapa de columna con mayor sensibilidad a las perturbaciones 

se controla mediante manipulación de la apertura de la válvula ubicada en la línea 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 manipulación de la apertura de las válvulas ubicadas en las 

líneas de destilado y fondos de la columna respectivamente. 

o El nivel del sumidero de la columna recuperadora se controla mediante manipulación 

de la apertura de la válvula ubicada en la línea de reposición. 

o La presión de cima de la columna se controla por manipulación de la apertura de la 

válvula ubicada en la línea de alimento de agua de enfriamiento al condensador de la 

columna. 

o El flujo de reflujo a la columna se manipula mediante manipulación de la apertura de 

la válvula ubicada en la misma línea. 

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 manipulada y 

controlada que se modificaron, se espera tener altos tiempos de respuesta y pobres respuestas para el 

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

 

 

Figura 4.3: Estrategia de control 2 para el sistema de destilación extractiva 
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El perfil de temperatura de la columna fue controlado usando solo una de las temperaturas de la 

columna. La localización del control de temperatura se seleccionó en la etapa donde existe una mayor 

pendiente o cambio de temperatura entre etapa y etapa. La columna recuperadora tiene dos etapas con 

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 cercanía con el rehervidor. La etapa 4 tendría 

un tiempo muerto y tiempo de respuestas más grandes. 

  

Figura 4.4: Perfiles de temperatura para la columna extractiva y recuperadora. (a) Columna 

extractiva (b) Columna recuperadora. 

Para la columna extractiva la metodología de determinación de la etapa de control de temperatura es 

similar a la realizada en la columna recuperadora, como se observa en la figura 4.4(a) la mayor 

pendiente se encuentra en la última etapa de la columna. En este punto industrialmente se tendrá un 

tiempo de respuesta muy bajo, al igual que un corto tiempo muerto, por lo cual se usa esta etapa para 

el control de temperatura de la columna. 

 

La sintonía de los controladores de nivel, flujo y presión se realizó usando los valores propuestos por 

Luyben (1992) and Gil et al (2012), mientras que los de temperatura se sintonizaron usando el ñauto-

tuningò de Aspen Dynamics y las reglas de Ziegler-Nichols, finalmente, el arreglo de estos parámetros 

se consiguió con ligeras modificaciones de las constantes de acuerdo a las respuestas ante 

perturbaciones en el sistema. Los controladores de flujo y presión son proporcionales-integrales (PI), 

los de nivel usan un controlador con única acción proporcional y los controladores de temperatura 

son de acción proporcional-integral-derivativa (PID). Los valores usados se presentan a continuación. 
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Nivel acumulador reflujo 2 20000 

Nivel sumidero 20 20000 

 

Finalmente, se realizaron  pruebas dinámicas del sistema, bajo las siguientes perturbaciones del 

sistema: 

- Flujo de alimento de etanol azeotrópico: se realiza teniendo en cuenta que durante el proceso 

industrial el flujo de alimento de etanol azeotrópico a la columna extractiva proviene de la 

columna enriquecedora, esta columna también puede sufrir perturbaciones que produzcan 

variaciones en el flujo de producto de la misma. 

- Composición de alimento de etanol azeotrópico: esta se realiza usando el mismo supuesto de 

la anterior perturbación, dado que el flujo de cima de la columna y su composición son 

variables que se ven modificadas con variaciones en las condiciones de operación. 

4.2.1. Perturbación en el flujo de alimento de etanol azeotrópico 

 

A continuación se presentan los resultados obtenidos para las variables más importantes del sistema 

cuando se realiza una perturbación de +/- 20% en el flujo de alimento de etanol azeotrópico a la 

columna extractiva, cabe anotar que se mantuvo la composición de la mezcla constante. 
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Figura 4.5: Resultados dinámicos para perturbaciones en el flujo de etanol azeotrópico para la 

estrategia de control 1. 
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Figura 4.6: Resultados dinámicos para perturbaciones del  flujo de etanol azeotrópico 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 

rápidamente la temperatura de etapa con cambios mínimos en la apertura de la válvula para la 

columna extractiva y recuperadora en ambas estrategias.  Este comportamiento para la válvula 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 

azeotrópico se debe al aumento de los flujos internos de la columna extractiva, asociados al mayor 

flujo de alimento de etanol azeotrópico y mezcla de solventes. Lo anteriormente expuesto aumenta el 

flujo de materia al rehervidor, por ende, la velocidad de producción de vapor dentro del rehervidor se 

reduce, haciendo que la válvula de la línea de vapor vivo se abra para aumentar el flujo energético 

hacía este. Este incremento tiene una respuesta de primer orden y con un bajo tiempo de respuesta, 

por ende los cambios en la temperatura son mínimos. 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.  

 

Figura 4.7: Respuesta dinámica para la válvula 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 composición de 

producto de cima de la columna extractiva (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 relación solvente a 

alimento, ocasionada por la cambio en el flujo de alimento de etanol azeotrópico. Este fenómeno es 
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contrarrestado por el control de relación entre el flujo de alimento de etanol y solvente, el cual permite 

alcanzar nuevamente el valor de la relación cuando este se modifica. Con esto en mente, se obtiene 

un cambio máximo de 0,1% para esta variable en la estrategia 1 ante una disminución 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 valor de setpoint. Por lo cual, 

existe un intervalo de operación donde la relación solvente a alimento es más grande de la definida 

(para perturbaciones positivas), concentrando el solvente en la parte alta y modificando la curva de 

destilación, un fenómeno que no se aprecia en la estrategia 2.  

 

De la misma forma, para la estrategia 1 la concentración de etanol y glicerol en el solvente tarda 

alrededor de 2 horas en estabilizar cuando existe una perturbación negativa del flujo de alimento de 

etanol azeotrópico, este comportamiento es causado por la pobre 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 

aunque la válvula de control ubicada en la línea de reposición esté cerrada totalmente, por lo cual las 

pérdidas de solvente se asocian a pérdidas de material por cima en ambas columnas. Este 

inconveniente no se presenta en la estrategia de control 2 considerando que el flujo de solvente se 

controla con la válvula de fondos de la columna recuperadora, lo que permite disminuir o incrementar 

el flujo a costa del nivel del rehervidor de la columna recuperadora, Figura 4.8(b). 

 

  

Figura 4.8: Respuesta dinámica del flujo de solvente alimentado a la columna ante una perturbación 

negativa en el flujo de alimento a la columna extractiva. (a) Estrategia 1 (b) Estrategia 2 

 

En base a la concentración de glicerol en el solvente, cuando se disminuye el flujo de alimento de 

etanol, la fracción 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 líneas de cima en ambas columnas, por lo cual su concentración se 
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incrementa mientras que el sistema se estabiliza. En el caso donde el flujo de alimento de etanol 

incrementa, la concentración de glicerol disminuye, esto asociado a que las pérdidas de etilenglicol 

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

 

Para la estrategia 2 la composición de glicerol en el solvente no estabiliza antes de 2 horas desde la 

perturbación, aunque cabe anotar que el cambio respecto a la estrategia 1 es mínimo. Esta falta de 

estabilidad se debe a que el nivel del rehervidor no estabiliza rápidamente, dada la falta de dinámica 

en la válvula de control que lo regula (válvula de control en la línea de reposición de solvente), 

implicando que todo el tiempo esté cambiando la cantidad de glicerol y etilenglicol vaporizado.  

 

  

Figura 4.9: Respuesta dinámica nivel rehervidor columna recuperadora ante una perturbación 

negativa del flujo de alimento de etanol, (a) estrategia 1 (b) estrategia 2 

El flujo de productos de cima o el control de inventarios es un importante factor para evitar la 

acumulación de material dentro de la columna o disminución de la recuperación y pureza de 

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

rápida estabilización del nivel mediante modificación del flujo de 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. Perturbación en la concentración de alimentación de etanol 

 

A continuación se presentan los perfiles obtenidos para perturbaciones en la composición de alimento 

de etanol. 
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Figura 4.10: Resultados dinámicos para perturbaciones en la composición de etanol azeotrópico 

para la estrategia de control 1. 
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Figura 4.11: Resultados dinámicos para perturbaciones en la composición de etanol azeotrópico 

para la estrategia de control 2. 
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Al igual que en el apartado anterior, las figuras 4.10 y 4.11 muestran la respuesta dinámica  de las 

mismas variables analizadas. Se observa que las respuestas son mucho más suaves, debido a que la 

disminución en la concentración 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 destilado. El comportamiento de la temperatura en una etapa de la columna 

(extractiva o recuperadora de solvente) y concentración de etanol se ve afectado de la misma manera 

que ante perturbaciones en el flujo de alimento de etanol. En este caso, al mantenerse constante la 

relación solvente a alimento y ser modificada la concentración de etanol alimentado, la composición 

del producto va a cambiar por la cambio de los flujos internos de la columna y aumento de la 

concentración interna de solvente. 

 

  

Figura 4.12: Resultados dinámicos rehervidor columna recuperadora cuando existe una 

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

La principal causa del alto tiempo de estabilización del sistema de control de la estrategia 2 frente a 

perturbaciones en la concentración de alimentación de etanol a la columna extractiva es la dinámica 

del nivel del rehervidor en la columna recuperadora. Como muestra la figura 4.12, la respuesta 

dinámica del control de nivel del rehervidor de la columna recuperadora para la estrategia 1 es mucho 

más eficiente que para la estrategia 2, debido a que el control de nivel de fondos en la primera 

estrategia está sujeto directamente a la válvula de flujo de fondos, por lo cual al abrir más la válvula 

el flujo desciende rápidamente. Mientras que, en la estrategia 2 el control usa una válvula la cual no 

está relacionada directamente con la variable controlada, haciendo menos eficiente el control de nivel. 

Esto permite estabilizar rápidamente la concentración de glicerol en el solvente. Mientras que, la 

estrategia 2 no tiene una buena estabilidad del nivel por lo cual la cantidad de energía dada al 

rehervidor por unidad de masa disminuye, causando que se concentre el glicerol. 
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En comparación con los resultados dinámicos de un sistema de destilación extractiva que usa glicerol 

como solvente para la producción de etanol anhidro publicado por Gil et al (2012), las principales 

diferencias con el trabajo realizado se encuentra en la respuesta dinámica del control de temperatura 

de las columnas, ya que en 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 

separación tiene menores tiempos de estabilización en las variables de estudio con respecto a nuestro 

trabajo. Este fenómeno se atribuye a la diferencia en las volatilidades de los agentes de separación, la 

sensibilidad del control de temperatura de etapa y las pendientes de los perfiles de temperatura. 

Finalmente, los tiempos de estabilización son menores dado que no existe la dinámica de la mezcla 

de solventes, en la cual la concentración 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 concentración de 

etanol anhidro. Cabe anotar que la estrategia 2 permite menores cambios en ésta variable,  por lo que 

es capaz de mantener la relación solvente a alimento constante cuando ocurren perturbaciones en el 

flujo de alimento de etanol y su concentración. 

 

La estrategia 1 tiene un menor tiempo de estabilización para la composición de glicerol en la línea de 

solvente alimentado a la columna extractiva, esto debido principalmente al control de nivel del 

rehervidor con el flujo de solvente de reposición de la estrategia 2, una vez que ambas variables no 

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

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

Capítulo 5 

Validación experimental del esquema de destilación extractiva con 

mezcla de solventes como agente de separación a escala piloto 
 

Cuando se proponen nuevos esquemas de destilación, agentes de separación o productos uno de los 

pasos más importantes es validar experimentalmente si el esquema funciona a escala piloto, para 

encontrar condiciones o problemas que podrían ocurrir al realizar el escalamiento del proceso. Un 

ejemplo de este tipo de trabajos fue el realizado por Quejada et al. (2013), donde se realiza la 

validación en planta piloto de un sistema de destilación extractiva para la producción de etanol 

anhidro con líquidos iónicos como solvente, en este trabajo se usó una columna empacada de tres 

secciones, con varios toma-muestras ubicados a lo largo de esta. Encontrando un correcto 

modelamiento de los perfiles de composición y temperatura de la columna. Otro trabajo en esta área 

fue publicado por Bonsfills y Puigjaner (2004), donde utilizan una columna batch para separar 

diversas mezclas como metanol-agua, tolueno-butanol, entre otras, esto con el fin de verificar un 

modelo de predicción del comportamiento real de este tipo de operaciones. Otra área la cual tiene 

estudios a escala piloto es la destilación reactiva. Niesbach et al. (2012) estudiaron la esterificación 

de ácido acrílico y n-butanol en una columna de destilación reactiva, validando la simulación del 

proceso con los datos experimentales obtenidos. 

 

Como se ha mostrado en los capítulos anteriores, el proceso de deshidratación de etanol usando 

destilación extractiva con mezcla de solventes como agente de separación tiene un buen potencial 

económico y operativo, pero cabe anotar que este análisis se ha realizado usando herramientas de 

simulación de procesos. Por ende, el objetivo de este capítulo es mostrar usando datos 

experimentalmente que un sistema de destilación extractiva a escala piloto, el cual usa mezcla de 

solventes como agente de separación tiene los beneficios mostrados en capítulos anteriores. Para este 

fin se utilizó la columna extractiva piloto ubicada en los laboratorios de Ingeniería Química de la 

Universidad Nacional de Colombia. 

 

5.1. Materiales y reactivos 

 

La validación experimental de la mezcla etilenglicol-glicerol como agente de separación se realizó 

usando una columna extractiva piloto ubicada en la Universidad Nacional de Colombia-sede Bogotá, 
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se usó como alimento etanol azeotrópico con una composición másica de 96,29%, etilenglicol 

industrial con pureza másica del 99,95%, y glicerol industrial con una composición másica del 99,9%. 

La cuantificación de las composiciones de destilado, fondos y puntos intermedios  se realizó mediante 

cromatografía de gases en el equipo Perkin Elmer-Clarus 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 usó como estándar interno Butanol grado USP y como solvente 

tetrahidrofurano (THF) grado cromatográfico. 

 

5.1.1. Columna extractiva. 

 

El sistema de destilación extractiva usado en esta etapa del proceso permite concentrar etanol 

azeotrópico a etanol anhidro con una concentración superior al 99,5% molar. La columna es 

empacada y tiene las características generales mostradas en la figura 5.1. 

 

Tabla 5.1: Características generales de la columna de destilación extractiva 

Altura empacada 8,5 m 

Diámetro 0,127 m 

Numero de secciones 6 

Internos de la columna Anillos Nutter Ring No. 0,7 

Material empaque Acero inoxidable 316L 

 

La columna se encuentra diseñada para operar con un máximo flujo de alimento de 50 l/h y 50 l/h de 

solvente. La producción máxima de etanol anhidro se encuentra establecida en 42 l/h. La columna 

fue diseñada para permitir glicerol y etilenglicol como agentes de separación, la altura de empaque 

es suficiente para separar mezclas etanol-agua con composición cercana al azeótropo. La columna 

consta de 

- Tanque de alimento de etanol: Tanque cerrado de 60 litros de capacidad máxima, tiene un 

sensor de nivel por presión diferencial y una mirilla lateral que permite ver el nivel de etanol 

durante la operación 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 

usando una l²nea de 1/2ò en cuyo extremo se adapt· un embudo para disminuir las p®rdidas 

de material. El tanque posee una válvula de alivio de presión que tiene la función tanto de 



 

 

evitar las pérdidas de etanol por evaporación como permitir la operación de la columna a 

presiones de vacío. 

-  

- Tanque de alimento de solvente: Tanque de tapa removible de 60 litros de capacidad 

máxima, tiene un sensor de nivel por presión diferencial y una mirilla lateral que permite ver 

el nivel de etanol durante la operación de la columna, en 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 İ ò ubicada en la tapa que permite alimentar con ayuda 

de un embudo. El tanque posee una válvula de alivio de presión que permite la operación de 

la columna a presiones de vacío. 

-  

- Precalentadores de alimento y solvente: intercambiadores de coraza y tubos de un paso en 

la coraza y un paso en los tubos. El precalentador funciona con vapor de agua 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 conexión en la parte inferior para 

recoger el producto de fondos en los tanques. El tanque cuenta con medición de temperatura 

y presión al interior del tanque, sensor de presión de vapor que entra al tanque, válvula 

neumática para el paso de vapor, línea de entrada del líquido proveniente de la columna y 

línea de salida 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 aisladas térmicamente para disminuir las pérdidas de energía 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 sección, 

acá se alimenta el solvente precalentado. El tercero se ubica entre el cuarto y quinto segmento, 

en este punto se alimenta el etanol azeotrópico precalentado. 

La columna tiene un toma-muestras al inicio de cada secci·n y termocuplas o RTDôs, esto 

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

 

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

llegó a la cima de la columna y la condensa usando agua como fluido de transferencia de 
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calor. Este equipo está diseñado 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 las 

pérdidas de energía asociadas al intercambio de calor entre el líquido que desciende por la 

columna y el vapor que asciende. 

 

5.1.2. Estrategia de control incorporada 

 

La columna de destilación extractiva piloto usada en este trabajo cuenta con un PLC, en el cual se 

encuentran programados varios lasos de control que permiten una mejor y sencilla operación de la 

columna. Los lasos que actualmente están instalados son, ver figura 5.1: 

 

- Presión de vapor al rehervidor: la presión de vapor al rehervidor es controlada por un lazo 

proporcional-integral usando la apertura de la válvula neumática ubicada en la entrada de 

vapor al rehervidor. La presión en medida usando un sensor de presión de 0 a 6 bares. 

- Flujo de alimento de etanol azeotrópico: la línea de etanol cuenta con un sensor de flujo por 

coriolis, usando este se controla el flujo de alimento de etanol azeotrópico manipulando la 

apertura de la válvula en la línea de retorno de etanol al tanque. puesto que el tanque posee 

una bomba de desplazamiento positivo con posicionador manual, por lo cual el flujo en envía 

es constante y no puede ser modificado mediante señales de control, El flujo de etanol se 

modifica por retorno de parte del líquido bombeado al tanque nuevamente. 

- Flujo de alimento de solvente: la línea posee un sistema de control similar al del flujo de 

alimento de etanol azeotrópico. 

- Flujo de reflujo a la columna: La línea de reflujo tiene un sensor de flujo por desplazamiento 

positivo, mediante este sensor el valor del flujo de reflujo es controlado manipulando la 

apertura de la válvula que retorna parte del flujo impulsado por la bomba de desplazamiento 

positivo de nuevo a la mirilla de reflujo. 

- Temperatura de alimento de etanol azeotrópico: el equipo consta con un intercambiador de 

tubos y coraza con un sensor de presión en la línea de vapor que es alimentando al 

intercambiador, además se tiene una termocupla en la línea de etanol azeotrópico antes de la 

entrada a la columna. Mediante esto, la temperatura de entrada del alimento de etanol 

azeotrópico a la columna se controla mediante manipulación de la apertura de la electro-

válvula ubicada en la línea de vapor. 



 

 

- Temperatura de alimento de solvente: la línea posee una configuración similar al sistema de 

precalentamiento de etanol azeotrópico, por lo cual se controla la temperatura de entrada de 

solvente a la columna usando la apertura de la válvula de la línea de vapor al precalentador 

de solvente. 

- Nivel del acumulador de reflujo: la altura de líquido en el acumulador de reflujo es controlada 

manipulando la apertura de la válvula ubicada en la línea de destilado. 

- Nivel de rehervidor: el nivel de rehervidor medido por un sensor de nivel por capacitancia y 

es controlado mediante manipulación de la apertura de la válvula de venteo de vacío de los 

tanques de 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 presión. Esto se logra aplicando vacío sobre los 

tanques de fondos, pero debido a que la bomba de vacío siempre da el mismo vacío este se 

controla mediante venteo de los tanques. 

 

 

Figura 5.1: SCADA de la columna de destilación extractiva piloto ubicada en los 

laboratorios de ingeniería química de la Universidad Nacional de Colombia-sede Bogotá 
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El equipo posee un sistema de monitoreo mediante un SCADA, el cual se muestra en la figura 

5.1. Este programa permite monitorear gran parte de las variables del proceso como temperaturas 

a lo largo de la columna, presión de cima y de fondos, temperaturas de los alimentos, presión de 

alimento de vapor al rehervidor, flujo de alimento de solvente, etanol azeotrópico y reflujo, 

niveles de los tanques de alimento y acumulador de reflujo y aperturas de las válvulas de control. 

Adicionalmente, se muestran los lazos de control configurados, se puede activar o desactivar los 

mismos, se pueden variar los parámetros de sintonía de los controladores y finalmente prender 

las bombas de alimento al sistema. 

5.1.3. Operación de la columna 

 

La operación de la columna comienza por cargar el tanque de alimento de etanol azeotrópico 

y el de solvente (50 litros de cada uno). El rehervidor se carga con una solución de solvente-

etanol anhidro y se vacía tanto los tanques de recepción de producto de cima y de producto 

de fondos.  

Posteriormente, se  siguen los siguientes pasos: 

- Abrir las válvulas que suministran agua de enfriamiento y vapor a la columna. 

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

- Cerrar las válvulas de entrada de alimento a la columna (solvente y etanol azeotrópico). 

- Cerrar la válvula de salida de destilado de la columna. 

- 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 columna a reflujo total. 

- Tomar muestras periódicamente de destilado y cuando se tenga una concentración superior 

al 99 %v/v  

- Abrir las válvulas en las líneas de alimento y comenzar el alimento de etanol y solvente al 

mismo tiempo, a las velocidades de alimentación necesarias. 

- 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 válvula de suministro de vapor al rehervidor. Dejar abierta la válvula de salida de 

destilado y apagar la bomba de reflujo. 

 



 

 

5.2. Metodología 

 

La validación experimental se realizó en la columna anteriormente descrita usando el procedimiento 

de la sección anterior. Inicialmente se procede a determinar las condiciones optimizadas de operación 

del sistema de destilación extractiva piloto, para este fin se simuló el proceso de separación mediante 

el software Aspen Plus 8.6® usando el esquema presentado en la figura 5.2. 

 

Figura 5.2: Diagrama para el Sistema de destilación extractiva piloto ubicado en la Universidad 

Nacional de Colombia. 
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El flujo de alimentación fue definido en 12 kg/h, el valor se definió usando como base la 

disponibilidad de materias primas y la mínima cantidad que se puede alimentar para no tener fuertes 

perturbaciones en el flujo de etanol. Las demás variables como flujo de solvente, temperatura 

alimentación de solvente y etanol azeotrópico, relación de reflujo y flujo de destilado se definieron 

usando optimización como herramienta. 

- Optimización: la optimización fue realizada en AspenPlus 8.6® usando la metodología 

presentada en el capítulo 3. En este caso se usó el consumo energético del rehervidor como 

función de optimización, debido a que al estar la columna ya construida los costos fijos ya 

no son optimizables. Mientras que, los costos operacionales están asociados al flujo de vapor 

al rehervidor. Por ende, al disminuir el consumo energético del rehervidor decrecen los costos 

operacionales. 

Para definir la relación solvente-alimento utilizada en la simulación inicial se usó la sugerida 

por Gil et al (Gil, García, & Rodríguez, 2014). Asimismo, se definieron los valores de 

relación de reflujo, flujo de destilado, temperatura de alimentación de etanol y solvente 

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

estos valores son para un sistema diferente al que se tiene, los valores de recuperación de 

etanol y composición molar del mismo no cumplen los valores mínimos establecidos (99% 

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

una configuraci·n inicial que cumpliera estas restricciones se usaron la herramienta ñDesign 

Specò ubicada en la ventana de specifications del módulo RADFRAC, la variable manipulada 

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

 

- Composición de la mezcla etilenglicol-glicerol: como se ha mencionado en capítulos 

anteriores la composición del alimento se definió usando como base el trabajo de Amaya 

(Amaya Suaza, Caracterización de una mezcla glicerina-etilenglicol empleado en destilacion 

de Etanol-Agua: Viscosidad y densidad del agente, 2016), este trabajo muestra una 

caracterización de la mezcla etilenglicol-glicerol a distintas composiciones usando la 

viscosidad y densidad de la mezcla resultante como variable de estudio. Basándose en este 

trabajo se encontró que hidráulicamente una mezcla factible para ser usada en destilación 

extractiva se encuentra en composiciones menores al 40% molar de glicerol en la mezcla de 

solventes. 

Debido a que esta mezcla nunca había sido trabajada en la columna de destilación extractiva 

piloto se decidió acondicionar la columna a la mezcla mediante la siguiente metodología. 

 



 

 

¶ Etilenglicol puro 

¶ Etilenglicol al 80 mol% y glicerol al 20 mol%: esta prueba fue un primer acercamiento a 

una solución de solvente con mayor viscosidad, se verificó el funcionamiento de las 

bombas y la sintonización de los lazos de flujo para permitir una operación estable de la 

columna. 

¶ Etilenglicol al 70 mol% y glicerol al 30 mol%: con esta prueba se quiere garantizar que 

la columna todavía es capaz de deshidratar y la línea de solvente y la columna son capaces 

de manejar el aumento de viscosidad que conlleva el incremento en la concentración de 

glicerol. 

¶ Etilenglicol al 60 mol% y glicerol al 40 mol%: se propone probar que esta es manejable 

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

 

 

5.3. Validación experimental del esquema piloto de destilación extractiva con mezcla de 

solventes 

 

Se realizaron una serie de pruebas en las cuales se iba incrementando la proporción de glicerol en el 

solvente, en la tabla 5.2 se presentan los resultados de las diferentes corridas realizadas. Se aprecia 

como la columna deshidrata etanol azeotrópico usando como solventes diferentes mezclas de 

etilenglicol-glicerol, obteniendo una corriente rica en etanol como producto de cima con una 

composición de hasta el 99,8% másico de etanol. Cabe aclarar que como límite inferior se utilizó 

99,5% másico de etanol, el cual se encuentra estipulado en la resolución  No. 1565 de Diciembre 27 

de 2004. En todos los ensayos se aprecia cómo 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 el primer ensayo. En cada uno la recuperación de etanol fue superior al 92% después de 

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

sobre la simulación inicial del sistema. 

  

Tabla 5.1: Resultados experimentales destilación extractiva con mezcla de solventes como agente 

de separación. 

Corrida ὢ  &  &  RR D:F Ὑ  8  Q 
 

 

1 0% 15 18 1.35 0.363 80,2% 98.7% 2691,2 



95 

 

95 
 

2 0% 12 21 1,4 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 1.5 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: en este caso se manejó una relación solvente a alimento másica en los resultados. 

 

Los resultados presentados a continuación 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 punto se definió usando 

como base el perfil de temperaturas a lo largo de la columna respecto al tiempo, la figura 5.3 presenta 

dos de estos perfiles los cuales corresponden a procesos de destilación extractiva que usan la mezcla 

etilenglicol-glicerol como agente de separación. El perfil de la figura 5.3(a) muestra como la mayor 

parte de las temperaturas al interior de la columna cambian levemente con el tiempo, este 

comportamiento se asocia a la estabilidad de las demás variables del sistema como temperaturas y 

flujos de alimento de solvente, etanol azeotrópico y reflujo, presión de vapor hacía la chaqueta del 

rehervidor, flujo de destilado y flujo de solvente. Las dos últimas variables se garantizan mediante el 

control de inventarios de la columna. Por ende, durante los ensayos experimentales se garantizó nivel 

constante tanto en el rehervidor como en el acumulador de reflujo. Cabe aclarar que en este caso no 

se controló 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. 

 

  

Figura 5.3 perfil de temperaturas de la columna respecto al tiempo de operación 
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La Figura 5.3(b) muestra la respuesta dinámica de las temperaturas de la columna, bajo las mismas 

condiciones de operación del caso anterior (las condiciones de operación 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 oscilación sostenida de la temperatura, lo cual ocasiona la 

misma oscilación sostenida a través de la columna. Este tipo de comportamiento afecta la calidad del 

producto, esto se asocia a la desestabilización térmica constante de la columna, por ende se afecta la 

transferencia de masa y flujos internos. 

 

En la figura 5.4 se presentan los perfiles de las variables más importantes del sistema; temperaturas, 

flujos de alimentos, temperaturas de alimentación y niveles del acumulador de reflujo y rehervidor. 

En la figura 5.4(a) se observa que el flujo de etanol tiene leves perturbaciones respecto al valor del 

setpoint, que en este caso fue 12 kg/h. Esto se debe a que al ser un sistema de orden superior (dada la 

recirculación al tanque) y tener una baja densidad, la dinámica de la válvula e histéresis del sistema, 

no permiten una rápida regulación del flujo. Adicionalmente, la bomba presenta problemas 

mecánicos, variando la cantidad bombeada. Este problema no se evidencia para el flujo de alimento 

de solvente (figura 5.4(b)), ya que la bomba de este se encuentra en perfectas condiciones y este posee 

una alta densidad, asimismo, por su viscosidad la apertura de la válvula lo afecta en menor medida, 

haciendo que se mantenga alrededor del valor de setpoint.  
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Figura 5.4: Comportamiento dinámico del sistema de destilación extractiva piloto para una 

concentración de solvente de 40% molar de glicerol 

Como se mencionó anteriormente, durante la validación se debía mantener el control de inventarios 

de la columna, este hecho se muestra en las figuras 5.4 (g) y 5.3(h), donde mediante el controlador 

de nivel se era posible mantener el nivel lo más estable posible, tanto del acumulador de reflujo como 

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

fondos y destilado obtenidos son estables. 

 

5

10

15

20

25

30

0:00 0:10 0:20 0:30 0:40 0:50 1:00 1:10

F
lu

jo
 d

e
 r

e
fl
u

jo
 (

k
g

/h
)

Tiempo (h)

55

56

57

58

59

60

61

62

63

64

65

0:00 0:14 0:28 0:43 0:57 1:12

P
re

s
ió

n
 v

a
p

o
r 

a
l 
re

h
e

rv
id

o
r 

(p
s
i)

Tiempo (h)

70

71

72

73

74

75

76

77

78

79

80

0:00 0:10 0:20 0:30 0:40 0:50 1:00 1:10

T
e

m
p

e
ra

tu
ra

 a
lim

e
n

to
 e

ta
n

o
l 
(
ÁC

)

Tiempo (h)

70

72

74

76

78

80

82

84

86

88

90

0:00 0:10 0:20 0:30 0:40 0:50 1:00 1:10

T
e

m
p

. 
a

lim
e

n
to

 s
o

lv
e

n
te

 (ÁC
)

Tiempo (h)

30

35

40

45

50

55

60

11:29 11:44 11:58 12:12 12:27 12:41

N
iv

e
l 
re

h
e

rv
id

o
r 

(m
m

)

Hora

5

6

7

8

9

10

11

12

13

14

15

0:00 0:10 0:20 0:30 0:40 0:50 1:00 1:10

N
iv

e
l 
a

c
u

m
u

la
d

o
r 

d
e

 r
e

fl
u

jo
 (

m
m

)

Tiempo (h)

(c) (d) 

(e) (f) 

(g) (h) 



 

 

5.4. Validación simulación del esquema a escala piloto 

 

En este apartado se trató de simular la columna de destilación extractiva con la ayuda del software 

Aspen Plus 8.6®, para este fin se usaron los parámetros binarios obtenidos en el capítulo 2. La 

simulación se hizo teniendo en cuenta las especificaciones de la columna como diámetro de la 

columna, altura empacada y tipo de empaque. La estimación de la altura equivalente de plato teórico 

(HETP) se realiz· usando la herramienta ñPacking sizingò, mediante la cual se ajustaba el n¼mero de 

etapas y etapas de alimentación en función de cumplir con la altura a la cual se realiza el alimento de 

solvente y etanol azeotrópico. El flujo de etanol azeotrópico y solvente real alimentado, temperaturas 

de alimento y flujo de reflujo fueron extraídos de los reportes generados por el SCADA del equipo. 

El flujo de condensados de vapor vivo, destilado y fondos se estimaron mediante la metodología de 

retener cierta cantidad en un tiempo. A continuación se presentan los resultados de las variables más 

importantes y la comparación con la simulación para una corrida en la cual se utilizó una mezcla 

etilenglicol-glicerol al 40% molar de glicerol, los resultados de otras corridas se presentan en el anexo 

1.  

 

La estimación de las pérdidas de calor por convección a través de la columna se realizó mediante la 

ley de enfriamiento de Newton: 

ή Ὤὃ Ὕ Ὕ  

El coeficiente convectivo de transferencia de calor para el aire fue estimado mediante la expresión 

mostrada por Bergman et al (2011), la cual utiliza el número de Rayleigh y Nusselt para estimar este 

valor. Para esto se dividió la columna en las 6 secciones que la componen, 5 secciones de 1,5 metros 

y 1 de 1 metro de longitud. 

Ὑὥ
Ὣ‍Ὕ Ὕ ὒ

‌‡
 

ὔό πȟφψ
πȟφχπὙὥ

ρ
πȟτως
0Ò

    

ὔό
Ὤὒ

Ὧ
 

Siendo Ὑὥ el número de Rayleigh, g es a gravedad en ά Ⱦί, ‍ es el coeficiente de expansión 

volumétrica en Ὧ , Ὕ es la temperatura de la superficie, Ὕ  es la temperatura ambiente, L la longitud 

de la superficie en metros, ‡ es la viscosidad cinemática en ά Ⱦί , Pr es el número de Prandl, Nu el 

número de Nusselt, k la conductividad térmica en ὡȾά ί y h es el coeficiente convectivo en ὡȾά  ί. 
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Las propiedades del aire fueron obtenidas de Bergman et al (2011), mientras que las temperaturas de 

superficie se obtuvieron experimentalmente para cada sección de la columna con ayuda de una pistola 

infrarroja. Los resultados para las pérdidas de energía para el sistema en estudio se presentan en la 

tabla 5.3 

Tabla 5.2: Perdidas de energía por convección para las 7 secciones de estudio 

 Perdidas de energía (W) 

Sección 1 1,3 

Sección 2 3,3 

Sección 3 3,3 

Sección 4 4,8 

Sección 5 8,2 

Sección 6 12,0 

Rehervidor 20,8 

 

Con los datos obtenidos anteriormente se corrigió la simulación incorporando las pérdidas de calor 

en la fase líquida a través de la columna. En la figura 5.5 se presenta una comparación entre el perfil 

de temperatura obtenido por simulación y el obtenido experimentalmente. Se aprecia que para este 

caso se tiene una buena aproximación entre ambos perfiles, encontrando errores entre el 1-6%. Cabe 

aclarar que comúnmente una termocupla y RTD tienen errores del 1,8% y 1%, respectivamente. El 

mayor error se encuentra en la sección 3 de la columna, este error se atribuye a un mal funcionamiento 

de la RTD ubicada en esta zona (dado que estás pueden verse afectadas por golpes o imperfectos de 

ensamblaje de la misma), o un posible error en la lectura del valor de la misma. La mayor diferencia 

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

experimentalmente se obtuvo un valor de 1900 
   

 mientras que se obtuvo un valor de 880,15 

   
 en el proceso 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 alrededores, dado que existen aproximadamente 7 

metros de tramo de tubería 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 

simulación, el rehervidor es calculado como 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 agitación, lo que permite la generación de perfiles de temperatura radiales, 

disminuyendo la eficiencia térmica. 



 

 

 

Figura 5.5: Perfil de temperatura de la columna extractiva piloto 

El siguiente paso es la comparación entre los perfiles de composición estimados y el experimental 

obtenido mediante cromatografía de las muestras tomadas a lo largo de la columna. Como se muestra 

en la figura 5.6 existe una fuerte diferencia entre ambos perfiles de composición al interior de la 

columna, este error se puede deber a mala distribución del flujo de líquido por parte de los 

redistribuidores de líquido de cada sección, principalmente en la parte baja de la columna, debido a 

que los toma-muestras se encuentran justamente debajo del redistribuidor, exactamente en el centro 

de la columna, esto se muestra en la figura 5.7. Lo que puede estar favoreciendo que la muestra que 

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

encuentra fuertemente influenciada por el etanol azeotrópico alimentado. 
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Figure 5.6: Perfil de composición de la columna extractiva piloto con un flujo de etanol azeotrópico 

de 12 kg/h y de solvente de 21 kg/h 

En la última sección este fenómeno se vuelve a repetir, pero el efecto de dilución ocasionado por el 

punto de alimento de etanol no debería tener el suficiente efecto en el punto. Por tal razón el efecto 

observado se puede atribuir a una baja altura de la sección de agotamiento, por lo cual el etanol 

alimentado desciende rápidamente al rehervidor, donde es evaporado rápidamente dada la alta 

temperatura a la cual este se encuentra. Este alto flujo de vapor ascendente se condensa al entrar en 

contacto con el empaque y la fase líquida que desciende, este contacto facilita la transferencia de 

masa enriqueciendo el vapor, el cual al condensarse sobre el toma-muestras da un valor alejado de 

resultado de la simulación. 
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Figura 5.7: esquema de la disposición de los toma-muestras al interior de la columna y el 

distribuidor de líquido en el plato de alimentación. (Gil Chaves I. D., 2006) 

 

5.5. Validación de la recuperación de la mezcla de solventes 

 

Una de las etapas del proceso de destilación extractiva es su recuperación y posterior recirculación 

de este a la columna extractiva. Con el fin de reproducir de la mejor manera esta etapa se propone 

usar la columna de destilación extractiva piloto como columna recuperadora, dado que esta permite: 

- Disminuir la presión con ayuda de una bomba de vacío con sello de aceite, la cual puede 

llegar a producir un vacío de -480 mmHg. Este se hace sobre el tanque acumulador de 

solvente, y a partir de este se genera vacío a través de toda la columna. 

- Incrementar la presión en el rehervidor hasta 70 psig, permitiendo incrementar la temperatura 

de los fondos de la columna hasta 150°C, temperatura necesaria para lograr un alto grado de 

deshidratación del solvente.  

 

En todos los casos se trató de mantener un flujo de alimentación similar al flujo de fondos obtenido 

durante la corrida extractiva, con el fin de acercarse lo más posible al proceso global que se tendría 

en caso de una operación continua en la cual intervinieran ambas columnas. En todos los casos se 

mantuvo la relación de reflujo lo más baja posible, por ende el sensor no alcanzaba a medir el valor 

que se estaba devolviendo a la 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 de operación fueron obtenidas mediante simulación, similarmente a como se 

obtuvieron las condiciones de operación de la deshidratación de etanol mediante destilación 

  

 

(a) (b) 
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extractiva.  La figura 5.8 muestra el perfil de temperaturas de cada sección de la columna respecto 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 esperar a causa que al disminuir la presión 

interna de la columna, también disminuyen los puntos de ebullición de los componentes de la mezcla, 

permitiendo eliminar fácilmente el agua y etanol del solvente usado. Adicionalmente, se observa en 

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

oscilación de la temperatura del solvente usado alimentado. 

 

Figura 5.8: Perfil de temperaturas por sección respecto al tiempo de operación de la columna 

recuperadora 

Como se observa la columna se encuentra en estado estable después de alrededor de una hora de 

operación en continuo, por lo que para construir el perfil de temperatura respecto al número de etapa 

se promedió el valor de la temperatura entre los periodos de estado estable (igual como se hizo con 

los ensayos de destilación extractiva con mezcla de solvente). La comparación entre el perfil obtenido 

mediante simulación y experimentalmente se presenta en la figura 5.8, en la cual se tiene un buen 

acercamiento entre ambos perfiles, afirmando que el modelo de no-equilibrio basado en la velocidad 

de transferencia de masa y calor permite obtener un buen acercamiento al comportamiento real del 
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sistema es estudio. En este caso no se realizó la comparación del modelo de composiciones respecto 

la etapa, debido a la imposibilidad de tomar muestras de la fase líquida o vapor de la columna cuando 

esta se encuentra operando a presión reducida. 

 

 

Figura 5.9: Perfil de temperaturas de la columna respecto la etapa, para la columna recuperadora de 

solvente. Se usó una mezcla etilenglicol-glicerol al 40% molar de glicerol. 

Finalmente, la tabla 5.4, se presentan los consumos energéticos de la columna extractiva piloto usada 

en forma de recuperadora de solvente, utilizando en los 3 casos estudiados la misma velocidad de 

alimentación (25 kg/h) e igual presión de operación (-40 cmHg). Se observa que el consumo 

energético de la recuperación disminuye con el aumento en la concentración de glicerol en la mezcla. 

Esto se debe principalmente a las interacciones que tiene este con las sustancias del sistema, lo que 

permite una más fácil liberación de los componentes volátiles de la mezcla. Adicionalmente, estos 

resultados van de acuerdo con la optimización del proceso obtenida, dado que esta tendía 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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Tabla 5.4: Consumo energético de la etapa de recuperación de solventes en la columna de 

destilación extractiva a escala piloto 

Concentración solvente Consumo energético (Ë*ȾËÇ ÄÅ ÓÏÌÖÅÎÔÅ ÒÅÃÕÐÅÒÁÄÏ) 

0% 1256,2 

20% 938.7 

30% 505,1 

40% 704,0 

 

5.6. Conclusiones 

 

Se demostró experimentalmente como un esquema de destilación extractiva el cual usa una mezcla 

etilenglicol-glicerol entre concentraciones del 20% al 40% molar de glicerol permite obtener etanol 

anhidro a partir de etanol azeotrópico. Adicionalmente, se mostró que se reduce el consumo 

energético por kilogramo de etanol anhidro producido respecto al esquema el cual usa etilenglicol 

puro como agente de separación. Adicionalmente, en la etapa de recuperación se evidenció el mismo 

fenómeno descrito anteriormente, lo que hace esta una alternativa viable a ser implementado en 

procesos los cuales utilizan un solo solvente como agente de separación. 

 

Las pérdidas de energía por convección en el equipo fueron estimadas usando la ley de enfriamiento 

de Newton, obteniendo que estás son menores al 1%, esto debido a que la única parte que no posee 

aislante en la columna es la tapa del rehervidor y el tramo de tubería que transporta el vapor desde el 

rehervidor a la columna. 

 

Se mostró experimentalmente que el solvente usado durante la etapa de destilación extractiva puede 

ser regenerado bajo condiciones de laboratorio a escala piloto. Asimismo, este solvente recuperado 

tiene una capacidad de deshidratación similar al solvente sin usar. Esto demuestra que un esquema 

de destilación extractiva comprendido por una columna extractiva y una recuperadora usando una 

mezcla etilenglicol-glicerol como agente de separación puede ser usada. 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

Capítulo 6 
Conclusiones y recomendaciones 

 

Este trabajo atacó dos frentes para el análisis de un esquema de destilación extractiva que usa mezcla 

de solventes para la producción de etanol anhidro; Uno conceptual y otro experimental. En el primero 

la simulación, optimización y control es abordada con el fin de definir condiciones de operación y 

diseño para el esquema propuesto. Sin embargo, se hizo necesario abordar el problema desde el punto 

de vista experimental, a causa de: adquirir información del equilibrio líquido-vapor de la mezcla 

cuaternaria y cómo era su comportamiento respecto a los solventes por separado, siendo este un 

equilibrio el cual no se encontraba reportado en la literatura y que era necesario para entender el 

comportamiento y cualidades frente a los usados actualmente, causadas por el las interacciones de los 

componentes de la mezcla con el etanol y agua. De igual manera, la validación experimental a escala 

piloto de la destilación extractiva con la mezcla propuesta fue realizada, usando como condiciones de 

operación las obtenidas mediante las corridas de optimización y análisis conceptual de proceso de la 

columna extractiva piloto mediante simulación. Esto para poder establecer claramente la validez de 

los resultados obtenidos a nivel conceptual. Estos dos componentes y los resultados que se generaron 

hacen de este trabajo un trabajo único, puesto que a nivel de investigación en destilación extractiva 

usando mezclas de solventes hay muy pocos reportes en la literatura científica y dichos reportes se 

limitan al análisis netamente conceptual usando herramientas de simulación de procesos, sin que se 

hayan hecho verificaciones experimentales que permitan demostrar la efectividad del esquema 

propuesto y la utilización de mezclas de solventes en este sentido, el aporte de este estudio es amplio 

desde el punto de vista conceptual y del análisis experimental. 

 

Una de las partes más importantes para el desarrollo de la simulación fue la validación de las 

propiedades termodinámicas y el entendimiento de cómo la mezcla de solventes afecta el 

comportamiento de la mezcla etanol-agua en los alrededores del azeótropo. Bajo este último punto, 

se mostró que la mezcla etilenglicol-glicerol en la proporción del 80% molar respecto al total de 

moles de etanol y agua, desplaza la curva de equilibrio más que el sistema que usa etilenglicol como 

solvente. Además, se presentó la dependencia de la curva de equilibrio con la presión, encontrando 

que a menor presión la curva se desplaza más que a presión atmosférica y puede igualar el 

comportamiento de un sistema con mayor proporción de glicerol en la mezcla de solventes, 

favoreciendo la separación de la mezcla. Asimismo, se utilizaron datos del equilibrio líquido-vapor 

para escoger un modelo de coeficientes de actividad que permitiera obtener una correcta predicción 

del comportamiento de la mezcla. Con el fin de corroborar lo anterior, se verificó que existiese una 
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correcta estimación de los diagramas binarios de las 6 mezclas binarias que conforman el sistema en 

estudio. Esto con dos fines, corroborar que los parámetros de interacción binaria del modelo 

seleccionado predicen adecuadamente el comportamiento de la mezcla y tener una herramienta de 

comparación entre los diagramas pseudo-binarios de los sistemas etanol-agua-etilenglicol, etanol-

agua-glicerol y el sistema cuaternario objeto de este estudio.  Se encontró que el modelo NRTL con 

los parámetros registrados en este trabajo describe de manera apropiada el sistema en el equilibrio, 

dando cierto grado de confiabilidad en los resultados obtenidos mediante simulación. 

 

En la etapa de optimización dio ciertos criterios en términos de optimización, como por ejemplo que 

el resultado obtenido mediante optimización determinística de las variables continuas del sistema y 

ajuste de las variables discretas por análisis de sensibilidad permiten obtener resultados similares a 

los encontrados al utilizar un algoritmo de optimización estocástico. Pero dado, que este tipo de 

algoritmos tienen un mayor tiempo de convergencia, hace una alternativa atractiva en procesos 

simples donde existen variables discretas y se tenga poco tiempo para dar una buena caracterización 

de las variables independientes del proceso que permitan reducir los costos asociados al proceso. 

Aunque cabe aclarar, que se deben estudiar más sistemas con el fin de generar un criterio y 

generalizarlo. Lo anterior se sumó al análisis dinámico del sistema que se realizó, donde se mostró 

cómo el sistema responde ante perturbaciones en el flujo de alimento de etanol azeotrópico y 

composición, usando dos estrategias de control distintas. Esto permitió garantizar desde el punto de 

vista de simulación de procesos la factibilidad y versatilidad del sistema y la robustez del mismo para 

las dos estrategias. 

 

La última etapa de este trabajo consistió en la validación experimental a escala piloto de la 

metodología propuesta en este trabajo. Para este fin se trabajaron concentraciones desde 0% de 

glicerol en la mezcla hasta 40% de glicerol en el solvente alimentado a la columna, logrando la 

separación de la mezcla azeotrópica etanol-agua y obteniendo una reducción del consumo energético 

del proceso de destilación extractiva usando mezcla de solventes con respecto al esquema que solo 

usa etilenglicol como agente de separación. Igualmente, los problemas hidráulicos que acarrea el uso 

de glicerol como solvente se pudieron evitar al tener una mezcla con etilenglicol. Finalmente, al usar 

una columna que en su mayoría funciona automáticamente, se entendió la importancia de una correcta 

sintonización de los lazos de control que se usan. Asimismo, la importancia del mantenimiento de los 

equipos de auxiliares como bombas y sensores, visto que de estos depende un correcto 

funcionamiento del equipo. 

 



 

 

Recomendaciones 

 

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

búsqueda actual de reducir en impacto ambiental que tienen los combustibles basados en el petróleo. 

Por tal, uno de los objetivos primordiales de este trabajo es dar una alternativa viable técnica y 

económicamente que permita obtener más eficientemente este biocombustible. Por tal razón, se hace 

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

¶ Analizar la dinámica de control de la columna extractiva y compararla con los resultados 

arrojados por simuladores dinámicos, permitiendo tener un mayor estudio del esquema y 

los efectos de distintas variables que no fueron objeto de estudio en este trabajo. 

¶ Desarrollar una comparación del esquema propuesto en este trabajo, el cual cabe en el 

área de lo convencional, con tecnologías como columnas de pared divisoria. En las cuales 

se espera que el consumo energético global sea menor. Esta comparación podría hacerse 

inicialmente desde el campo de la simulación de procesos y finalmente, 

experimentalmente. Esto último aprovechando que actualmente en el departamento se 

está construyendo una columna de pared divisoria. 

¶ Estudiar la posibilidad de conectar la columna extractiva piloto usada en este trabajo con 

otra columna, la cual haga las veces de recuperadora, con el fin de lograr asemejar el 

sistema lo más posible al que se tiene en la industria, viendo posibles problemas de 

controlabilidad que no fueron posibles ver durante el desarrollo de este trabajo. 

 

 

Productos académicos generados 

 

¶ Participación con ponencia oral en el 10°-World Congress of Chemical Engineering 

celebrado en Barcelona (Espa¶a) en el mes de octubre, con la ponencia titulada ñControl 

of an extractive distillation system with mixed solvents as separating agent to produce 

anhydrous ethanolò. 

¶ Participación con poster en el 29° Congreso Colombiano de Ingeniería Química 

celebrado en Manizales-Colombia en el mes de octubre, con la trabajo titulado 

ñImplementación de un Control de Temperatura para la obtención de Etanol Anhidro a 

Nivel Piloto mediante Destilación Extractivaò. 
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¶ Artículo pre-aceptado en la revista ñIndustrial & Engineering Chemistry Researchò con 

el nombre de ñCONTROL OF AN OPTIMAL EXTRACTIVE DISTILLATION PROCESS 

WITH MIXED-SOLVENTS AS SEPARATING AGENTò. 

¶ Se está trabajando en dos artículos adicionales, uno respecto a los datos de equilibrio del 

sistema cuaternario y el otro, en base a la optimización del proceso mediante el uso de 

algoritmos determinísticos y estocásticos. 
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Anexo 1  

 

1. Destilación extractiva de etanol azeotrópico usando etilenglicol como agente de 

separación:  

 La idea de estas corridas es hacer un diagnóstico inicial de la columna, generar un protocolo de 

arranque de la columna extractiva, verificar el estado de las líneas e internos de la columna y tener 

certeza de la capacidad de deshidratación de la columna. 

- Condiciones de operación: las condiciones de operación fueron definidas usando la 

metodología de optimización descrita en el capítulo 5, dado que la concentración del solvente 

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 

Relación de reflujo 0,57 

Temperatura alimento etanol azeotrópico 74 

Temperatura alimento solvente 64 

Flujo de solvente (kg/h) 21,5 

 

A continuación se presentan las gráficas obtenidas del PLC, donde se tiene el valor de la variables de 

control con el tiempo, asimismo algunas variables del proceso críticas. Los resultados corresponden 

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 azeotrópico y 

solvente trata de mantener el flujo en el setpoint indicado. El principal inconveniente se encuentra en 

el control de flujo de alimento de etanol azeotrópico, el cual varía entre 25 kg/h y 0 kg/h durante gran 

parte de la operación de la columna. Este problema fue debido a la bomba de alimento de etanol, la 

cual por fallas mecánicas no podía enviar pulsos constantes de material. Asimismo, la mala 

sintonización del lazo de control (constante proporcional muy alta) ocasionaba fuertes cambios en la 

apertura de la válvula de control modificando el flujo de igual manera. 

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 alcanzó 
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