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Resumen

El etanol producido a partir de la biomasa es uno de los combustibles renovables con mejores
perspectivas para usarse ampliamente. En el proceso de obtencion de bioetanol el resultado es una
solucion acuosa de etanol. En el presente trabajo se estudia el modelamiento, simulacion y control
de una columna de destilacién de pared dividida (CDPD) para la separacién de una mezcla etanol-
agua, proceso que representa una opcion para la purificacion de bioetanol. El modelo se establece
con base en los balances de masa y energia, las relaciones termodinamicas y una expresion que
representa la integracion térmica interna de la CDPD. Para la parte de simulacién se representa
el modelo de la CDPD en el paquete comercial Aspen Plus. Finalmente se propone un esquema
de control, donde se usa el paquete comercial Aspen Dynamics, para una operacién razonable del

Proceso.



Objetivos

La separacién de la mezcla etanol-agua es importante para el proceso de obtenciéon de bioetanol,

por lo cual en el presente trabajo se plantea como objetivo general:

» Estudiar la factibilidad de separar la mezcla etanol-agua hasta alta pureza por medio de un

proceso de destilacién empleando una columna de pared dividida.
Los objetivos particulares son:

» Establecer un modelo matematico de la columna de destilacion de pared dividida (CDPD)

para la separacién de la mezcla en estudio.
» Disenar y simular la CDPD para la separacién de la mezcla etanol-agua.

= Establecer un esquema de control que permita la operacion adecuada de la CDPD.



Capitulo 1

La energia y el bioetanol

1.1. Panorama energético actual

A lo largo de la historia gran parte de la humanidad ha sufrido importantes cambios tecnolégicos,
socioeconomicos y culturales. Durante el tltimo siglo dichos cambios han traido como consecuencia
una creciente demanda de energia con la cual se han cubierto las necesidades de los sectores de
transporte, manufactura, agricultura y servicios residenciales. El consumo energético actual se ha
cuadruplicado en comparacion con aquel que se presenté en la década de 1960, y proyecciones
hechas sobre datos histéricos muestran un incremento constante en el consumo de energia (Figura
1.1). Actualmente alrededor del 80 % de las necesidades energéticas primarias mundiales se cubren
a partir de combustibles fésiles como lo son el gas natural, el petrdleo, y el carbén (ver Figura

1.2).

A pesar de que los combustibles fésiles son recursos no renovables, su uso ha sido muy intenso
debido a sus bajos costos de produccion y a su relativa gran abundancia. Sin embargo un problema
inherente a la naturaleza de esas fuentes de energia es su limitada disponibilidad, la cual se
encuentra distribuida en el planeta de manera muy irregular. La regién de Medio Oriente es la

mas beneficiada con reservas probadas de petrdleo con cerca del 60 % del total mundial, ademas
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esa misma zona presenta las reservas probadas mas altas de gas natural con alrededor del 40 % del
total global. Respecto al carbén las regiones con la mayor reserva probada son Europa y Asia que
entre las dos tienen el 60 % de las reservas mundiales (Figura 1.3). Es la limitada disponibilidad

de estos combustibles fésiles lo que provocara una reduccién de su produccién en un futuro.

Entre todos los paises productores de petrdleo, México es el pais que mas ha consumido sus
reservas. Tan solo en los ultimos veinte anos sus reservas probadas de crudo han disminuido en un
77 % (Figura 1.4). La disminucién de las reservas en Estados Unidos, quien es el mayor consumidor
mundial de petréleo crudo, no es tan significativa como en México. El caso contrastante es el del
productor nimero uno de petréleo, Arabia Saudita, ya que a pesar de las grandes cantidades de

petréleo que ha extraido sus reservas aun siguen siendo muy altas.

Es indudable todos los beneficios que el uso de los combustibles fésiles ha traido a nuestras so-
ciedades, sin embargo uno de los principales problemas inherentes a su uso ha sido la emisién de
gases de efecto invernadero. Las actividades antropogenas generan cuatro gases de efecto inver-
nadero: CO,, CHy, N5O, y halocarbonos. De estos cuatro gases el COs es el que se encuentra en
mayor volumen, y cuyo aumento de concentracién en el mundo se atribuye principalmente al uso
de combustibles de origen fésil. En la Figura 1.5 se muestra la emision historica de CO5 por el uso
de combustibles fosiles donde se observa que en tres décadas la emision de este gas ha aumentado

en alrededor del 80 %.

Una amplia gama de mediciones directas e indirectas confirman que la concentracién de CO4 en
la atmdsfera ha incrementado globalmente en cerca del 36 % durante los ultimos 250 afios, de un
rango de 275-285 ppm en la era pre-industrial (1000-1750 D.C.) a 379 ppm en 2005 (ver Figura
1.5). Durante este periodo, la rapidez de crecimiento de la concentracién de CO5 en la atmosfera
incremento6 sustancialmente: el primer incremento de 50 ppm pasando el periodo pre-industrial se
alcanzo en la década de 1970 después de mas de 200 anos, mientras que las siguientes 50 ppm

se alcanzaron en solo 30 anos. Aunque el incremento parece ser pequeno, este ha sido suficiente,
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Figura 1.4: Reservas de Petréleo crudo de México, Estados Unidos y Arabia Saudita. (OPEC, 2009).

en combinacién con el aumento de la concentracién de los otros gases de efecto invernadero y
la deforestaciéon, para alterar el balance energético entre el sistema tierra-atmosfera dando como
resultado un incremento en la temperatura de la tierra (Figura 1.6). Este cambio en la temperatura
global puede ocasionar cambios climaticos los cuales pueden tener como consecuencia el incremento
en el nivel del mar, desequilibrios en los ecosistemas naturales, disminucién en la capacidad de

producir alimentos y danos a la salud de las personas.

Como se muestra en la Figura 1.2 la energia primaria obtenida a partir de combustibles nucleares
es del 5.2 %. Hoy en dia operan 436 reactores de fisién en mds de 30 paises. A raiz de los accidentes
nucleares de finales de los 1970’s y mediados de la década de 1980, las instalaciones de este tipo
fueron obligadas a adoptar medidas de seguridad mas fuertes y costosas. Aunque la energia nuclear
de fisiéon tiene un importante desarrollo, siguen existiendo muchos cuestionamientos acerca de la
disposiciéon final de los residuos nucleares. Esto significa que la energia nuclear de fisién se sigue

viendo como una fuente energética cara y peligrosa. Por su parte la energia nuclear de fusién
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se ha visto como una opcién no contaminante y segura, debido a que el residuo principal de la
fusién deuterio-tritio es el helio el cual es un gas noble que no representa riesgo alguno para el ser
humano. La principal desventaja de esta energia es que actualmente no se cuenta con la tecnologia
necesaria para que la energia nuclear de fusion sea empleada en forma comercial. En la actualidad
el proyecto mas importante enfocado a lograr el uso comercial de la energia nuclear de fusion es
el denominado ITER, el cual estd conformado por China, la Uniéon Europea, India, Japén, Corea,

Rusia y Estados Unidos.

La posible caida de produccién de combustibles fosiles aunado a los impactos negativos sobre
el medio ambiente que conlleva su uso, son las principales razones que ha llevado al desarrollo
de nuevas fuentes de energia como las denominadas renovables. El desarrollo de estas tltimas
actualmente se encuentran entre las politicas energéticas de algunos paises con el fin asegurar la

demanda de energia y mitigar los cambios climaticos.

La energia renovable es aquella que se obtiene de procesos naturales que son repuestos constante-
mente. En sus diversas formas, esta energia se deriva directa o indirectamente del sol, o del calor
generado en las profundidades de la tierra. La energia renovable se puede clasificar de la siguiente

manera:

= Solar: se aprovecha la radiacién solar para generar electricidad por medio de celdas foto-
voltaicas o para el calentamiento de agua por medio de paneles recolectores de calor.

= Eolica: la energia cinética del aire es transformada en energia eléctrica por medio de turbinas.

» Hidraulica: se refiere al tipo de energia en el cual se aprovecha la energia cinética y potencial

de la corriente de los rios para generar electricidad.

» Ocednica: la energia derivada de las mareas, olas y corrientes ocednicas es utilizada para la

generacion de energia eléctrica.
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= Geotérmica: es la energia emitida de la profundidad de la tierra en forma de agua caliente o

de vapor, la cual es usada para la generacion de electricidad, calor o para calefaccion.

= Biomasa sélida: se refiere a la materia sélida de origen bioldgico que puede ser usada como
combustible para la generacién de calor o energia eléctrica. La madera y el carbén vegetal

son la biomasa solida mas importante.

» Biogas: esta fuente de energia se deriva principalmente de la fermentacion anaerobia de la

biomasa y es usada principalmente como combustible para producir calor.

» Biomasa liquida: en esta clasificacién se incluyen combustibles y aditivos liquidos obtenidos

a partir de fuentes bioldgicas.

Las fuentes renovables de energfa cubrieron en 2007 el 12.4 % de la demanda de energia primaria
mundial. La biomasa sdlida es por mucho la m&as grande fuente de energia renovable ya que
representa el 9.04 % del consumo mundial de energfa, o el 72.9 % del total de la energia renovable
consumida (Figura 1.7). La energia hidrdulica es la segunda més importante energia renovable con
una aportacion del 2.19% a la demanda mundial de energia, cifra que es el 17.7 % de la energia
renovable consumida. A pesar de que la biomasa sélida es la fuente renovable méas consumida en
el mundo, su crecimiento anual desde 1990 se ha rezagado comparado con el crecimiento de otras

energias renovables como la edlica, la biomasa liquida y la solar (Figura 1.7).

Entre los combustibles obtenidos de la biomasa se incluyen el biodiesel, bioetanol, biometanol, bio-
etilterbutileter (boiETBE) y el bio-metilterbutileter (bioMTBE). Aunque estos biocombustibles
solo aportan el 0.31 % del total de la energia renovable consumida en la planeta, en los tltimos
20 anos presenta un crecimiento anual del 10.4%. De estos biocombustibles el bioetanol es el
que ha tenido mas uso sobre todo en Estados Unidos y Brasil, y cuyo empleo ha sido destinado

principalmente al sector del transporte terrestre.

10
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1.2. El etanol como biocombustible

Un biocombustible se define como aquel combustible que se obtiene a partir de recursos biolégicos
(biomasa). El etanol que se obtiene de la biomasa se le conoce por ese origen como bioetanol. La
produccién de este biocombustible ha aumentado en un 260 % en los dltimos diez afios (ver Figura
1.8) siendo el crecimiento en norteamérica y sudamérica el mds significativo. En 2008 los Estados
Unidos fueron los productores niimero uno de etanol con 9000 millones de galones mientras que
Brasil ocupé el segundo lugar con una produccion de 7000 millones de galones. La produccién de

estos dos paises representa cerca del 90 % de la produccién mundial.

De acuerdo con la Figura 1.9 el sector del transporte es el segundo sector econémico que demanda
la mayor cantidad de insumos energéticos. Esta situacién ha sido fundamental para impulsar

programas en donde el etanol sirva como combustible dentro del transporte terrestre y promover

11
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una transicion hacia sistemas de transporte sustentables. La idea fundamental de dichos programas
es que el uso del bioetanol y del resto de las energias renovables, eventualmente pueda remplazar

en buena medida el empleo de los combustibles fosiles.

En algunos paises el impulso a la produccién de bioetanol ha sido de gran relevancia tal y como
lo muestran los datos de produccién por pais (Figura 1.8). En 2008 en Estados Unidos existian
139 biorefinerias destinadas a la produccién de bioetanol y habian 61 otras en construccién. Ese

mismo ano en México existia una biorefineria produciendo bioetanol.

1.2.1. Beneficios del uso del bioetanol como biocombustible

Los biocombustibles ofrecen beneficios tanto econémicos como ambientales, lo que los convierte en

una alternativa atractiva para el sector del transporte (Demirbas, 2009). Los beneficios econémicos

12
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Figura 1.9: Distribuciéon mundial del consumo final de energia por sector en 2007. (IEA, 2009).

son: diversificacion del mercado de combustibles, desarrollo del mercado de los productos agricolas,
desarrollo de zonas rurales, y reduccién de la dependencia de combustibles fésiles. Los beneficios
ambientales son: reduccion o al menos evitar el incremento de emisiones de gases de efecto inver-
nadero, incluyendo el COs, reduccion de la contaminacion del aire y el uso de materias primas

biodegradables.

De acuerdo a Escobar et al. (2009) durante la combustién del bioetanol, la cantidad de COq
generada corresponde a la cantidad que fue capturada de la atmésfera durante el crecimiento
de las plantas de las cuales se origino el bioetanol, situaciéon que resulta en un ciclo de carbono
(ver Figura 1.10). La disminucién de las emisiones de CO5 depende de la energia usada durante
la produccién del bioetanol asi como de los productos secundarios del proceso. Por otro lado la
reduccién de las emisiones de otros gases como el CO, CHy, NO,, SO, e hidrocarburos arométicos

es funcién de la proporcion bioetanol-gasolina que se podria usar en los automoviles.

13
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Figura 1.10: Ciclo del carbono y conversién de la energia solar. (RFA, 2008).

1.2.2. El bioetanol en el transporte

El bioetanol puede usarse en el sector del transporte directamente como combustible o en mezcla
con gasolina. Ademas también puede servir como materia prima para la produccién de aditivos

oxigenantes para la gasolina como el bio-etil-terbutil-eter (bioETBE).

Actualmente, sin lugar a dudas, Brasil y Estados Unidos son los paises en donde se tiene un mayor
avance en el uso de bioetanol en los automoéviles. En Estados Unidos el bioetanol es usado en
mezclas con gasolina que van del 5 % al 85 % en bioetanol. Las mezclas de hasta 10 % en bioetanol
(E10) son aprobadas para usarse en cualquier vehiculo, mientras que para emplear mezclas con

mayor contenido de bioetanol se requiere realizar modificaciones a los motores de los autos.

Las especificaciones del bioetanol para usarse en mezclas de 85 % bioetanol-15% gasolina (E85)

se muestran en la Tabla 1.1.

La importancia que actualmente tiene el etanol como combustible renovable y su potencial am-

pliacién de uso en el mundo, son unas de las razones por las que en el presente trabajo se considera
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1. La energia y el bioetanol

un proceso en donde se involucra la separacion de una mezcla etanol-agua. Esta operacion forma

parte del proceso de transformacion de la biomasa en bioetanol como se describe en el siguiente

capitulo.

Propiedad Unidades | Especificacién
Agua Y%masa 1.0

Metanol Yovol. 0.5 méx.
Alcoholes alifdticos de cadena mayor, C3-C8 Y%vol. 2 max.
Acidez como acido acético mg/kg 1 max.
Cloruros inorganicos mg/kg 1 max.
Cloro total como cloruros mg/kg 2 max.

Cobre mg/100mL 0.07 max.

Tabla 1.1: Especificaciones del etanol para combustible E85. (DOE, 2008).
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Capitulo 2

Proceso de obtencion de bioetanol

2.1. Materias primas para la produccién de bioetanol

Un problema para la produccién de bioetanol es la disponibilidad de las materias primas debido a
que esta puede variar en funciéon de la temporada del ano y de la localizacion geografica. De igual
forma el precio de las materias primas es muy volatil lo que puede afectar significativamente los

costos de produccién del bioetanol.

Las materias primas para la obtencién del bioetanol pueden se clasificadas en tres tipos: (i) ma-

teriales ricos en sacarosa, (ii) materiales ricos en almidoén, (iii) materiales lignocelulésicos.

2.1.1. Materiales ricos en sacarosa

En este tipo de materia prima para la obtencién de bioetanol se incluyen la cana de azucar, el
betabel y el sorgo dulce. La producciéon de bioetanol de Brasil se basa en la cana de azicar como
materia prima. Por su parte el betabel es usado principalmente en europa. El sorgo dulce como
materia prima para la obtenciéon de etanol atn sigue en etapa de evaluaciéon pero es una opcion

prometedora (Balat et al., 2008).
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2. Proceso de obtencién de bioetanol

El proceso de produccién de etanol a partir de sacarosa como materia prima es mas facil en
comparacion con procesos semejantes a partir de materiales almidonados y lignoceluldsicos, debido
a que no es necesario una hidroélisis previa de la materia prima ya que los disacaridos pueden ser

rotos por los organismos fermentadores para producir bioetanol (Cardona & Sénchez, 2007).

2.1.2. Materiales ricos en almidon

En esta clasificacion se incluyen el maiz y el trigo. Este tipo de materia prima para la obtencién
de bioetanol es usado principalmente en norteamérica y europa. La industria del bioetanol de los

Estados Unidos sa basa principalmente en el maiz como materia prima.

El almidéon es un biopolimero y es definido como un homopolimero ya que consiste en un sélo
monomero, la D-glucosa. Para producir bioetanol a partir del almidén es necesario partir las
cadenas de este carbohidrato para obtener jarabe de glucosa, que puede ser convertido en bioetanol

por medio de fermentacion.

2.1.3. Materiales lignocelulésicos

Los materiales lignocelulésicos, como los residuos de la agricultura (e.g. zacate de maiz y paja),
la madera, y los residuos organicos domésticos, son un material atractivo para la produccion de
bioetanol a gran escala debido a su gran abundancia en el planeta. Actualmente, una gran cantidad
de estudios referentes a la utilizacién de materiales lignoceluldsicos como materia prima para la
produccién de etanol son llevados a cabo. Para paises donde donde el cultivo de granos energéticos
es dificil o bien son una fuente de alimentaciéon humana, los materiales lignocelulésicos son una

opcion importante para la elaboracion de biocombustibles.

La estructura basica de toda materia lignoceluldsica consiste en tres polimeros basicos: celulosa,

hemicelulosa, y lignina. El mayor reto en la conversién de la biomasa lignocelulésica en bioetanol
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2. Proceso de obtencién de bioetanol

material P
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Figura 2.1: Estructura bésica de los materiales lignoceluldsicos y representacion esquematica de
su tratamiento para la fermentacion. Figura adaptada de Mosier et al. (2005).

estd en su tratamiento antes de la fermentacién (ver Figura 2.1). Debido a la estructura compleja
del material lignocelulésico, el tratamiento tiene que ser necesario para la degradacién del material,
la remocion de la lignina, la hidrélisis parcial o total de de la hemicelulosa, y la disminucion de la
proporcién entre la celulosa cristalina y celulosa amorfa, que es la forma mas apropiada para las
etapas de hidrolisis subsecuentes. Posteriormente la celulosa es sometida a un proceso de hidrolisis
enzimdatica para obtener glucosa la cual es transformada en bioetanol por medio de un proceso
de fermentacién. Eventualmente los azticares liberados durante la hidrélisis de la hemicelulosa

también pueden ser transformados en bioetanol (Cardona & Sanchez, 2007).
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2. Proceso de obtencién de bioetanol

) . Bioetanol + )
Biomasa Azlicares Bioetanol
Agua

) Tratamiento Fermentacion > Purificacion Ly

Figura 2.2: Diagrama de bloques del proceso de obtencién de bioetanol.

2.2. Descripciéon del proceso

La produccion de bioetanol se lleva a cabo mediante la fermentaciéon de los aziicares que se obtienen
de la biomasa. Gran parte de las operaciones y procesos unitarios que involucra la produccion de
bioetanol depende de la materia prima que se utilice. El proceso se puede representar de forma
general tal y como se observa en el diagrama de bloques de la Figura 2.2. En la seccién de
Tratamiento el objetivo es obtener los azicares de la biomasa, mientras que en la secciéon de
Fermentacion los azucares producto de la etapa anterior son reducidos para dar como resultado
una mezcla de bioetanol y agua, la cual tiene una composicién de etanol muy baja (normalmente
de entre 3-10 % mol etanol). La seccién de Purificacién es la inica parte del proceso que se puede
considerar independiente de la materia prima, ya que en esta parte el principal objetivo es separar
la mezcla bioetanol-agua para obtener bioetanol de alta pureza para que pueda ser utilizado como

biocombustible o precursor de aditivos oxigenantes para gasolina.

2.2.1. Costos de produccion

Los costos de produccion del bioetanol varian ampliamente dependiendo de la materia prima, el
proceso de conversion, la escala de produccion y la regién (Demirbas, 2009). Se puede observar en
la Figura 2.3 que el bioetanol producido en Brasil es el mas competitivo ante la gasolina, mientras

que el producido en los Estados Unidos es mas costoso. Aunque la produccion de bioetanol a
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Figura 2.3: Rango de costo de produccién del bioetanol y la gasolina. Escobar et al. (2009).

partir de materiales lignoceluldsicos es una opciéon muy prometedora, su aplicacion comercial no es
factible debido a los altos costos de produccién involucrados. Como en la mayoria de los procesos
quimicos, el costo del proceso de separacién domina el costo total de produccién de bioetanol
debido a la alta pureza que se requiere de este para su uso como biocombustible. En la Figura
2.4 se presenta la distribucion de los requerimientos energéticos para la produccion de bioetanol a
partir de cana de azicar y de maiz, donde se observa que la etapa de separacion es la que mayor

demanda energética tiene.

La baja competitividad del bioetanol ante los combustibles fésiles, ha traido como consecuencia
que la busqueda de tecnologias econémicamente viables para la produccion de bioetanol, principal-
mente a partir de materiales lignocelulésicos, sea prioridad para algunos centros de investigacion,
universidades, empresas y gobiernos. En el presente trabajo se propone un proceso de destilacion
para separar la mezcla bioetanol-agua por medio del cual se obtenga bioetanol de alta pureza y
ademas sea posible alcanzar un ahorro de energia. Esta tltima situacion puede contribuir a la

reduccion de los costos de produccion de bioetanol debido a que el proceso de separacion es el que
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, Tratamiento
Fermentacion %

Tratamiento 11%
17%

Fermentacion
%

Tratamiento de
residuos
33%

Tratamiento de
residuos
25%

Separacion

4% Separacion

55%

(a) Bioetanol a partir de cana de azicar. (b) Bioetanol a partir de maiz.

Figura 2.4: Distribucién de requerimientos energéticos en el proceso de obtencién de bioetanol.
Montoya et al. (2005).

mayor demanda energética tiene en dicho proceso de produccion.

2.3. Alternativas para la separaciéon de la mezcla etanol-
agua

La ultima etapa del proceso de produccién de bioetanol, la cual representa el costo de produccion
dominante, implica la separacién de la mezcla etanol-agua para asi obtener etanol anhidro y pueda
ser considerado para usarse como biocombustible (ver Tabla 1.1). Esta etapa no es una operacién
sencilla debido a que la mezcla binaria en cuestién presenta un azedtropo de punto de ebullicion
minimo en un rango amplio de presiones, por lo tanto un esquema convencional de destilacién no

es factible para lograr la separacion hasta alta pureza.

La destilacién azeotropica heterogénea y homogénea, asi como la destilacién de presion variable

son algunos procesos que se han usado para separar mezclas azeotropicas. De igual forma para
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2. Proceso de obtencién de bioetanol

la separacién de la mezcla etanol-agua se ha utilizado procesos con membranas y el proceso de

adsorcién de presion variable.

Dentro del proceso de obtencién de bioetanol, se ha propuesto integrar la etapa de fermentacion

y la de separacion lo cual representa una opcién para la separacion de la mezcla bioetanol-agua.

2.3.1. Integracion fermentacién-separacion

La integracion fermentacién-separaciéon es una atractiva alternativa para la mejora del proceso de
fermentacion, ademas dicha integraciéon permite obtener una corriente con composicién alta de
etanol. La mejora en la fermentacién se debe a que cuando el etanol es removido del caldo de
cultivo, su efecto de inhibicién en la reaccién es disminuido o neutralizado (Cardona & Séanchez,

2007).

El acoplamiento de una camara de vacio a la unidad de fermentacion es una opcion para la
remocion parcial del etanol del caldo de cultivo. De igual manera la integracién del proceso de
fermentacion con un médulo de membrana puede ser empleado para la separacion del etanol de la
mezcla de fermentacién (Figura 2.5). La extraccion liquido-liquido es otra operacién que puede ser
acoplada con la fermentacién para separar el etanol de la mezcla de reaccion. En esta operacion
se requiere que el solvente no inhiba la reaccién y que favorezca la migracion del etanol hacia
él. En algunos trabajos se ha considerado el empleo del n-dodecanol y el alcohol oléico como
solventes (Cardona & Sénchez, 2007). Debido a que con la integracién fermentacién-separacién la
recuperacion del etanol del caldo de cultivo es sélo parcial, es necesario el empleo de otros procesos

de separacion para recuperar la totalidad del etanol producido por la fermentacion.
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(a) Separacién de etanol del caldo de cultivo por (b) Separacién de etanol del caldo de cultivo por
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(c) Separacién de etanol del caldo de cultivo por ex-
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Figura 2.5: Esquemas de integracién fermentacién-separacion.
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azeotropo azebtropo
A+arrastrador A+arrastrador

fase rica en
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el arrastrador
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B A
componente no componente afin
afin al arrastrador al arrastrador

Figura 2.6: Configuracion convencional para la destilaciéon azeotropica heterogénea.

2.3.2. Destilacion azeotropica heterogénea y homogénea

En estos dos procesos de separacion es necesario la adicion de un tercer componente para mo-
dificar las propiedades de la mezcla azeotrépica y lograr la separacién. Se denomina destilacion
azeotropica heterogénea cuando el tercer componente solo es parcialmente soluble en uno de los
componentes de la mezcla a separar y forman un nuevo azeétropo, el cual durante la condensacién
forma dos fases liquidas: una fase rica en el componente afin al arrastrador, mientras que la otra
fase es rica en el agente de separacion (ver Figura 2.6). Esta situacién permite separar, en una
primera columna el componente que no es afin al arrastrador, y posteriormente en una segunda
columna el compuesto afin al arrastrador es recuperado. Black (1980) y Luyben (2006a) abordan

este proceso para la separacion de la mezcla etanol-agua.

Por otro lado en la destilacion azedtropica homogénea el tercer componente, llamado en este

caso disolvente, modifica las volatilidades relativas de los componentes en la mezcla original sin
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B A
componente componente
mas volatil menos volatil
[C — ~— — 7 disolvente L - - _ |
A N
C
A+B €, 2

A+disolvente

Figura 2.7: Configuracion convencional para la destilaciéon azeotropica homogénea.

provocar la formacion de nuevos azedtropos y ademas es capaz de disolverse en la mezcla original.
En este proceso en la primera columna se recupera el componente mas volatil de la mezcla original
mientras que en una segunda columna es recuperado el disolvente y el componente menos volatil
de la mezcla original (Figura 2.7). Para la separacién de la mezcla etanol-agua la destilacion
azedtropica homogénea ha sido estudiada en los trabajos de Black (1980), Knapp & Doherty
(1992), Uyazéan et al. (2006) y Dias et al. (2009).

La principal desventaja de estos dos procesos para la separacion de la mezcla etanol-agua es que
las sustancias que son adicionadas al sistema (e.g. benceno, monoetilenglicol, n-pentano) tienen
impactos negativos sobre el ambiente o sobre la salud de las personas, ademaés de los costos de
adquisicion de esas sustancias. Otro punto en contra del uso de un tercer componente es que existe

la posibilidad de que el etanol sea contaminado por este agente de separacion.

Recientemente se ha explorado la posibilidad de utilizar los denominados liquidos iénicos como
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disolventes en la destilacion azeotrépica homogénea. Los liquidos iénicos estan constituidos por
un catién organico y un anién inorganico, y a diferencia de las sales convencionales, generalmente
presentan un punto de fusiéon muy bajo. Ademds tienen una presiéon de vapor practicamente no
medible, su viscosidad es relativamente baja y son térmicamente estables hasta cierta temperatura.
Estas caracteristicas los hace ser atractivos sustitutos de los solventes organicos empleados en
la destilacion azeotrépica homogénea. Jork et al. (2004) presentan un trabajo donde abordan la
separacion de la mezcla etanol-agua por medio de la destilacion azeotrépica homogénea empleando
un liquido iénico como disolvente, y Ge et al. (2008) evalian varios liquidos iénicos como posibles
disolventes para la separacion de esa misma mezcla. El diseno implicando en la formacién de un
liquido iénico, ademas del alto costo de manufactura de estos solventes, son factores que pueden

dificultar su uso en procesos a nivel industrial.

2.3.3. Procesos con membranas

El proceso con membranas mas estudiado para la separacion de la mezcla etanol-agua es la per-
vaporacion. El tipo de membranas que se usan para este proceso son las de polivinil alcohol, las
cuales presentan una alta selectividad ya que favorecen el paso del agua a través de ellas y tienen

una gran capacidad de retencién para el etanol asi como para otros solventes organicos.

En la pervaporacion la alimentacién y el retenido son liquidos en el lado de la seccién de alta
presion de la membrana, mientras que el permeado es retirado como vapor en la seccién de baja
presién de la membrana (ver Figura 2.8). El proceso ocurre en modo adiabdtico por lo que ge-
nera una caida de temperatura a causa del calor de vaporizacion involucrado durante el cambio
de fase. Debido a que los flujos a través del mdédulo de separacion disminuyen con el descenso
de la temperatura, una unidad convencional de pervaporacién consiste en una serie de modu-
los de membranas con intercalentamiento entre ellos. Aunque es posible emplear tinicamente la

pervaporacion para separar un mezcla, se ha propuesto usarla en combinacién con la destilacién
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Figura 2.8: Proceso de pervaporacion.

para dicho fin (Figura 2.9). Luyben (2009) presenta un trabajo donde propone un sistema hibrido

destilacion-pervaporacién para la separacion de la mezcla etanol-agua

A pesar de los buenos resultados usando herramientas de simulacion y experimentos a nivel planta
piloto (Tsuyumoto et al., 1997), la aplicacién de las membranas a nivel industrial puede presentar
ciertas dificultades debido a la baja eficiencia de las membranas, la cantidad y el tamano de los
modulos requeridos para alcanzar una separacién, y en algunos casos a la falta de materiales

adecuados para la manufactura comercial de la membrana.

2.3.4. Adsorcion

El proceso de adsorcion tiene como agente de separacién un adsorbente. La selectividad a adsorber
uno de los componentes de la mezcla (con base en el tamano molecular o propiedades de difusién),
capacidad de desorcion, asi como el area disponible para la adsorcién son factores fundamentales
para tener una separacion efectiva. Para la separacion etanol-agua se ha propuesto utilizar tamices

moleculares de zeolita como material adsorbente.

Para la separaciéon de la mezcla etanol-agua usando zeolitas como agente de separacion se usa el
proceso denominado adsorcion de presion variable. Primero una mezcla gaseosa de etanol-agua
pasa por el lecho a alta presion. En esta etapa el agua, gracias al pequeno tamano de los poros

de la zeolita, es adsorbida y el etanol se recolecta como producto puro. En la segunda etapa el
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Producto (retenido)

Intercalentamiento
etanol alta pureza
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Figura 2.9: Representacion esquematica de un proceso hibrido destilacion-pervaporacién para la
obtencion de etanol de alta pureza.

objetivo es desorber el agua del lecho, situacion que se logra gracias a una reduccion en la presion
de operacién (Figura 2.10). Para lograr estos ciclos en el proceso de adsorcién de presién variable

se han propuesto diversos esquemas los cuales emplean dos o mas lechos adsorbentes.

Resultados a nivel simulacién e industrial (ver Simo et al., 2008) muestran que con este proceso es
posible obtener etanol anhidro. Su principal desventaja es que los tamices moleculares de zeolita
presentan una baja superficie activa comparada con otros adsorbentes (Keller, 1995) lo cual podria

repercutir en el tamano de los lechos y en la eficiencia de la separacion.

2.3.5. Destilacién de presion variable

Este proceso de separacién involucra un esquema de dos columnas cada una operando a una presion

diferente. Ese cambio en la presion puede alterar la volatilidad relativa de los componentes, y para
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Figura 2.10: Representacién esquematica de un proceso de adsorcién de presion variable para la
separacién de una mezcla etanol-agua.

una mezcla azeotrépica binaria resulta en un cambio en la composicion del azedtropo lo cual

permite la separacion de la mezcla.

En la primera columna se recupera uno de los componentes como fondos, mientras que en el des-
tilado se tiene una corriente con una composicién cercana al azedtropo a la presion de operacion
de esa columna. Posteriormente ese destilado se alimenta a la segunda columna, la cual opera
a diferente presion, donde se recupera el otro componente como fondos y el destilado, con com-
posicién cercana al azedtropo a la presion de operacion, es reciclado a la primera columna. La
secuencia de las columnas depende de la composicion de la mezcla a separar y de la sensibilidad

de la composicion del azedtropo con la presion.

Por ejemplo, suponga el caso donde la composicién azeotrépica de una mezcla formada por A y
B a una presién P; es de X; de A, mientras que a P, es de X5 de A, donde P, es mayor a P, y X,

es mayor a Xo. Si la composicién de A en la corriente de alimentacién a la primera columna (F})
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Destilado rico Destilado rico
enA enB
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Figura 2.11: Configuracién convencional para la destilacién de presiéon variable.

es menor a X; entonces la secuencia de las columnas y las corrientes quedarian como se muestra

en la Figura 2.11.

Aplicaciones comerciales conocidas de la destilacién de presion variable para la separacion de
mezclas azeotropicas incluyen a la mezcla tetrahidrofurano-agua, acetonitrilo-agua, metanol-metil
etil cetona y metanol-acetona. Black (1980) fue el primero en explorar este método de separacién
para la mezcla etanol-agua, sin embargo debido a la baja sensibilidad a la presion de la composicion
del azedtropo que forma dicha mezcla, la separacién por destilacion de presién variable resulta en

un proceso de alta demanda energética (Huang et al., 1999).

En la Tabla 2.1 se presentan las principales ventajas y desventajas de los procesos de separacion

presentados como alternativas para la separacién de la mezcla en estudio.

El proceso para la separacién etanol-agua propuesto en este trabajo tiene como fundamento el

cambio de presién para poder lograr la separacion, ademas de la integracién térmica interna para
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disminuir la demanda energética del proceso. Como se describié anteriormente ya existen algunos
procesos para la separacién etanol-agua, sin embargo lo que se busca es proponer un proceso que
no involucre ningun agente contaminante y que ademas sea competitivo en el aspecto energético

frente a otros procesos de separaciéon usados para el mismo propésito.

Proceso de separaciéon Ventajas Desventajas
Destilacién azeotrdpica . .. Alto consumo energético e
, Amplio conocimiento de su | . iy
homogénea y o . introduccién de un tercer
, uso a nivel industrial.
heterogénea componente.
Baja eficiencia de

membranas, y en algunos

Procesos con Bajo consumo 3

" casos falta de materiales
membranas energético.

adecuados para su
manufactura comercial.

iy Bajo consumo Baja eficiencia de

Adsorciéon " .

energético. materiales adsorbentes.

No es necesaria la
adicién de un tercer Alto consumo energético.
componente.

Destilacién de
presion variable

Tabla 2.1: Principales ventajas y desventajas de los procesos de separacion presentados para la
separaciéon de la mezcla etanol-agua.
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Capitulo 3

Principios de la CDPD

La columna de destilacién de pared dividida (CDPD) propuesta en el presente trabajo para la
separacién etanol-agua, se basa en dos conceptos fundamentales: la sensibilidad a cambios de
presion de la composicion azeotropica de la mezcla etanol-agua y la integracion térmica interna.
Bajo el primer concepto la separacién de la mezcla en estudio es posible y bajo el dltimo se puede

alcanzar un ahorro de energia.

3.1. Sensibilidad de la composiciéon azeotrépica a la pre-
sion

La sensibilidad a la presién de la composicion de mezclas azeotrdpicas se conoce desde mediados
del siglo XIX (Knapp & Doherty, 1992), y ha sido ampliamente aprovechada en los procesos de
destilacion de presién variable para la separaciéon de diversas mezclas azeotrépicas (ver Capitulo
2). El cambio en la presién altera la volatilidad relativa de los componentes, y para una mezcla
azeotropica binaria resulta en un cambio en la composicion del azedtropo lo cual permite la

separacion de la mezcla.
A diferencia de la destilacién de presién variable en donde se involucra una configuracién de dos
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3. Principios de la CDPD
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Figura 3.1: Diagrama de flujo de conceptualizacién de la CDPD.

columnas, cada una operando a diferente presion, la CDPD esté conceptualizada bajo el esquema
de una sola coraza la cual contiene una pared que divide dos secciones, la de alta presiéon (HP) y la
de baja presién (LP). Para el ajuste de presién entre las secciones de la CDPD son necesarios una
valvula y un compresor. Las secciones de la CDPD son anélogas a las columnas involucradas en un
proceso de destilacién variable. En la Figura 3.1 se presenta el diagrama de flujo conceptualizado

de la CDPD y en la Figura 3.2 la configuracion real de la CDPD.

3.2. Integracion térmica interna

Las columnas de destilacion son conocidas por su alto requerimiento energético. Para efectuar la
separacién de una mezcla se tiene que proporcionar calor a alta temperatura en el rehervidor y
después tiene que ser removido a baja temperatura en el condensador. Para mejorar la eficiencia

energética se han propuesto métodos que tienen como fundamento volver a utilizar o reincorporar
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3. Principios de la CDPD

N

Seccion | Seccion

LP HP <

Alimentacion

D

Producto 1 Producto 2

Figura 3.2: Configuracion real de la CDPD.

la energia removida del proceso. Entre los métodos mas importantes esta el uso del principio de

bomba de calor, el diseno pinch, y la integracién térmica interna.

La CDPD propuesta usa la integraciéon térmica interna para reducir el consumo energético. El
método fue propuesto por Mah et al. (1977) al cual llamé destilaciéon con reflujo y vaporizacion
secundarios. La propuesta de este proceso de separacién es que en una columna de destilacion
exista intercambio de calor entre la seccién de agotamiento y la de rectificacion, en donde cada
una de ellas opera a diferente presion. Esta diferencia de presion es la que proporciona la fuerza
motriz para que pueda existir la transferencia de energia entre las secciones. En la Figura 3.3 se
muestra el esquema de este proceso al que actualmente se le conoce como columna de destilacion
con integracién térmica interna (CDITT). Desde 1985 el estudio tanto tedrico como experimental de
este tipo de columnas ha sido ampliamente explorado por Nakaiwa y colaboradores. Nakaiwa et al.

(2003) y Naito et al. (2000) confirmaron por medio de evaluacién experimental a gran escala las
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3. Principios de la CDPD

Destilado

fffffffff L

Alimentacion

Seccion Q Seccion
agotamiento enriquecimiento

L e

Fondosi

Figura 3.3: Configuracién de la CDITL.

ventajas energéticas de este tipo de acoplamiento térmico en las columnas de destilacion.

La CDPD utiliza el concepto de integraciéon térmica interna entre toda la seccién de alta presién
y toda la de baja presién. Al igual que en la CDITI, la diferencia de presién hace que exista una
fuerza motriz de temperatura a lo largo de las secciones permitiendo de esta forma el intercambio
de calor. Debido a esta integracion térmica interna cierta cantidad de calor de la seccién de alta
presion es transferida a la de baja presion, lo cual provoca un flujo de liquido a través de la primera
y un flujo de vapor en la segunda. Como consecuencia, en la seccién de baja presion no se requiere
el rehervidor mientras que en la de alta presion se prescinde del condensador, situacién que puede

representar un potencial ahorro de energia.

Hasta donde se sabe, se han reportado pocos trabajos donde se aborde el esquema de destilacion
que se propone en el presente trabajo. Huang et al. (2008) propusieron una configuracién similar

a la CDPD para la separacién de una mezcla azeotropica, sin embargo esa configuracién solo
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3. Principios de la CDPD

Alimentacion
B — e

Columna |~~~ - -~~~
LP

, \| Columna
”””” HP
Producto 1
& i Producto 2

Figura 3.4: Configuracion con integracién térmica parcial.

considera integracién térmica parcial entra la seccién de alta y baja presién (Figura 3.4), por lo cual
tanto el rehervidor como el condensador son requeridos en ambas secciones. Nakaiwa et al. (2003)
también reportan resultados sobre este tipo de destilacién donde hay integracién térmica interna
parcial. El presente trabajo contribuye en: explorar la posibilidad de obtener etanol anhidro con
el uso de la CDPD, estudiar como la integracion térmica interna total presente en la CDPD puede
reducir los requerimientos energéticos para la separacion de la mezcla etanol-agua y examinar la

operabilidad de la CDPD bajo el esquema de control propuesto.

3.3. Modelo matematico

El modelo matematico dinamico de la CDPD para la separacion de una mezcla binaria es derivado

a partir de los balances de energia y de masa (total y por componente), de las relaciones de
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3. Principios de la CDPD

equilibrio termodindamico, y de la relacién que determina la integracion térmica entre las secciones
de la columna. Se realizan las siguientes suposiciones para el modelo: se desprecia la dinamica de
la fase vapor, mezclado perfecto del liquido y vapor en todas las etapas, en todas las etapas se
alcanza el equilibrio liquido-vapor, la caida de presién es despreciable en cada seccion, se desprecia

la hidraulica del flujo de liquido y el condensador es parcial.

La CDPD tiene N etapas incluyendo el condensador y el rehervidor de la seccién de baja y alta
presion, respectivamente. Debido a que se propone una integracion térmica interna etapa a etapa,
cada seccién de la CDPD tiene % etapas. Las etapas son contadas de arriba hacia abajo en cada

seccién de la columna. Todos los simbolos estan definidos en la secciéon de Nomenclatura.

» Condensador. (Figura 3.5).

e Balance total de masa

e (7 (3.1)
e Balance de masa por componente (i = 1,..., N, — 1)
AMRD _ yarysp iyl - Lirott 32
e Balance de energia
—d(MlLthle) = Vi Hy Y = VIEPHYY = LyPhy 4 Q7 (3:3)

= Etapa k en la seccién LP (k=2,..., 5 —1). (Figura 3.6).

e Balance total de masa

dMEP
dt

= B ST VED A L -V = L (3.4)
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3. Principios de la CDPD
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Figura 3.5: Condensador seccién LP.
e Balance de masa por componente (i = 1,..., N, — 1)
d(M iy LP, LP LP_LP LP, LP LP _LP LP,LP _rLP,LP
=1 Y, t Ji Ty, + Vk+1yz‘7k+1 + Lk—lxi,k—l -Vi Yik — Ly Lk (3.5)

dt

e Balance de energia

d(M"hi") LPpfLP | ¢LPyLP | \;LP pfLP _ 7 LP } LP LP pfLP _ [ LP}LP | ALP
T:Fk Hi, 1 by + Vil Hin + Ly by = Vi Hy D = L hy + @
(3.6)
= Etapa £ en la seccién LP. (Figura 3.7).
e Balance total de masa
My LP | ¢LP | 7LP LP _ 7LP
it B A S (37)
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3. Principios de la CDPD

7 Seccion
| LP
|

T A

VLP l—k -

Seccion é

HP

Producto 1 Producto 2
Figura 3.6: Etapa seccién LP.

e Balance de masa por componente (i = 1,..., N, — 1)

LP,.LP
d(Mﬂ xzﬂ) LP, LP LP,_.LP LP LP LP, LP LP,_.LP
——=Fyuyr  tfyaey, + L% jx/n  — Vi y'n — L% x'N (3.8)
dt 2 i 5 2 2 i) 2 b3 2 b2

N
i,y

e Balance de energia
d(ME"hE")

— LS PEPHED T 4 I - VEPHE — LN 4 QK (39
dt 2 2 2 9 2 2 2 2 2 2 2

» Etapa 1 en la seccién HP. (Figura 3.8).

e Balance total de masa

dMHP

L R P VAP -V L 310

39



3. Principios de la CDPD

; - - Alimentacion
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Figura 3.7: Fondo seccién LP.

e Balance de masa por componente (i = 1,..., N, — 1)
d(MHPHP
(ld—tu) = F"ypy o+ 1 VIS - VIR - Ll 3.00)

e Balance de energia

d(M{""hi'")

) By, Ry VI VIR LIPRIT 4 QY (312)

» Etapa k en la seccién HP (kK =2,..., % —1). (Figura 3.9).

e Balance total de masa

dMHP

= FEP 4 (AP 4 VEP 4 2D — yEP _ [HF (3.13)
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3. Principios de la CDPD
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Figura 3.8: Etapa 1 secciéon HP.

e Balance de masa por componente (i = 1,..., N, — 1)
d(MIEPkaP) HP
i, HP HP HP HP _HP HP, HP HP_HP
o Yha + e Vi Vi T Lesimieo — Vi yie — Ly x,
(3.14)

e Balance de energia

d(M,fI Phl?P) HP HP HP r7HP HP 1 HP HP r7HP HP HP HP

T = Fk HFk+fk hfk+vk+1Hk+1+Lk‘flhkfl_Vk Hk _Lk hk +Qk
(3.15)

» Rehervidor. (Figura 3.10).
e Balance total de masa
VP
= =L Vv - LT (3.16)
dt 2 2 2
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3. Principios de la CDPD
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Figura 3.9: Etapa secciéon HP.
e Balance de masa por componente (i = 1,..., N, — 1)
d(MHP HP)
2 HP LHP np, HP HP HP
T L A 1—V Yi X L2 iy (3.17)
e Balance de energia
d(MHPhHP)
— = = LE" WY, — VIPHEY — LRPRET + QF” (3.18)

» Equilibrio liquido-vapor (i =1,...,N,, k=1,..., % y s=LP, HP)

yfk = Kzskxfk (3.19)
sat,s
7@ k* ik
> 3.20
(] k ikps ( )
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3. Principios de la CDPD

Alimentacién .
Seccién

LP

Secci6n
HP

Producto 1 @ducm 2

Figura 3.10: Rehervidor seccion HP.

» Suma de composiciones (i = 1,..., N, kzl,...,% y s=LP,HP)

Nc

doa=1 (3.21)

7

Nc
>y =1 (3.22)

oIz

» Integraciéon térmica interna (k =2, ...,

£ = QI = UATE T 323

Se supone el empleo de un proceso de compresién isoentrépico para el destilado de la seccién de

baja presion, y una expansion isoentalpica para el destilado de la seccion de alta presion. El primer
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3. Principios de la CDPD

producto es el liquido de la etapa % en la seccién de baja presion y el segundo producto es el

liquido proveniente del rehervidor de la seccion de alta presion.

3.3.1. Analisis de grados de libertad

Con el modelo propuesto realizamos un analisis de grados de libertad, suponiendo que:

Se trata de un mezcla binaria.

= El nuimero de etapas totales se conoce.

Sélo hay una alimentacion a la CDPD, se conocen sus propiedades y la etapa de alimentacion.

La presién en cada seccién de la columna son conocidas.

Los valores del producto UA se conocen para cada etapa.

Se analizan los grados de libertad seccion por seccion. Esta forma de hacer el andlisis resulta
conveniente con fines de diseno tal y como se describira en el siguiente capitulo. Para la seccion
LP se muestra el analisis en la Tabla 3.1 y para la seccién HP en la Tabla 3.2. Como se pude
observar cada seccién tiene un grado de libertad por lo tanto se necesita especificar dos parametros
para resolver el modelo que define la CDPD. Posibles parametros a especificar son : la carga térmica
del rehervidor, la carga térmica del condensador, el flujo del producto 1, el flujo del producto 2,
el flujo del destilado en la seccién LP, el flujo del destilado en la seccion HP, la relacion destilado-
alimentacion en la seccién LP, la relacion destilado-alimentacion en la seccién HP, la relacion de

reflujo en la seccion LP, y la relacion de vaporizacion en la seccién HP.
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3. Principios de la CDPD

Variables Ecuaciones

Masa retenida en cada etapa (M) % Balance total de masa %

Composiciones en cada etapa (zx,yx) N Balance de masa por componente %

Temperatura en cada etapa (7;) % Balance de energia por etapa %

Calor intercambiado por etapa (Q,k # 1) % — 1 | Integracion térmica interna por etapa % -1

Flujo de liquido por etapa(r;) % Equilibrio liquido-vapor %

Flujo de vapor por etapa (vi) % Suma composiciones liquido %

Carga térmica condensador 1 Suma composiciones vapor %

Total % Total % -1
Tabla 3.1: Grados de libertad en la seccion LP.
Variables Ecuaciones
Masa retenida en cada etapa (M) % Balance total de masa %
Composiciones en cada etapa (zy,yx) N Balance de masa por componente %
Temperatura en cada etapa (7;) % Balance de energia por etapa g
Calor intercambiado por etapa (Qx,k # &) % — 1 | Integracion térmica interna por etapa % -1
Flujo de liquido por etapa(zy) % Equilibrio liquido-vapor %
Flujo de vapor por etapa (v) % Suma composiciones liquido %
Carga térmica rehervidor 1 Suma composiciones vapor %
Total % Total % -1
Tabla 3.2: Grados de libertad en la seccion HP.
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Capitulo 4

Diseno y simulacion en estado
estacionario de la CDPD

4.1. Modelo de equilibrio termodinamico

El calculo de propiedades termodinamicas es esencial en la simulacion de procesos. Para el caso de
columnas de destilacion, en muchas ocasiones los resultados de las simulaciones no reflejan lo que
esta ocurriendo realmente en el proceso y en la mayoria de los casos esto se debe a la incorrecta
prediccién del equilibrio liquido-vapor (Kister, 2002). Es por esta razén que en el presente trabajo
se busca emplear un modelo termodinamico que sea capaz de representar en buena forma el
equilibrio liquido-vapor entre el etanol y el agua, incluido el punto azeotrépico que presenta la

mezcla en estudio.

Debido a la naturaleza no-ideal de la fase liquida de la mezcla etanol-agua no es adecuado suponer
una solucién ideal, ademas tampoco es posible que la ecuacién de gas ideal reproduzca en buena

forma el comportamiento de la fase gas cuando se trabaja a presiones altas.

Para la fase liquida se puede usar un modelo de energia libre en exceso (e.g. Wilson, NRTL,

UNIQUAC) los cuales toman en cuenta las interacciones entre los componentes de la mezcla pero

46



4. Diseno y simulacién en estado estacionario de la CDPD

tienen una deficiencia ante las variaciones de presién. Por su parte la conducta de la fase vapor
puede ser bien representada a altas presiones por ecuaciones ctibicas de estado (e.g. Peng-Robinson,
Redlich-Wong) sin embargo muchas veces presentan dificultades para representar mezclas liquidas
donde hay fuertes interacciones, como es el caso de la mezcla etanol-agua. Para solucionar los
inconvenientes de los modelos de energia libre en exceso y de las ecuaciones ctibicas de estado se
ha propuesto usar reglas de mezclado, las cuales permiten usar de forma simultanea los modelos
de energia libre en exceso y las ecuaciones cibicas de estado, para predecir el equilibrio de mez-
clas con fuertes interacciones a altas presiones (ver Orbey & Sandler, 1998). Aunque pareciera
que las reglas de mezclado son el camino a seguir para predecir el equilibrio liquido-vapor de
la mezcla etanol-agua en el presente trabajo, como se puede ver en la Figura 4.1 resultados ex-
perimentales de equilibrio liquido-vapor de la mezcla en estudio son reproducidos de forma muy
aceptable por los modelos Wilson/Redlich-Wong, para la fase liquida y vapor respectivamente,
y UNIQUAC/Redlich-Wong. Los resultados de los modelos fueron obtenidos usando el paquete

comercial Aspen Plus 2006.5 y los experimentales fueron tomados de Gmehling et al. (1988).

La sensibilidad de la composicién azeotrépica de la mezcla etanol-agua a los cambios de presion es
fundamental para lograr la separacion de dicha mezcla. En consecuencia es primordial que el mo-
delo termodindmico a elegir para la simulacién pueda predecir en buena forma el punto azeotrépico
asi como la tendencia que tiene cuando ocurre un cambio de presion. En la literatura se encuentran
reportados pocos datos experimentales de la composicion azeotropica de la mezcla etanol-agua a
altas presiones, mientras que a presion atmosférica asi como a presiones por debajo de ésta dichos
datos son reportados con mas frecuencia. Los datos experimentales publicados muestran que a
mayor presién menor es la composicién de etanol en el punto azeotrépico, tal y como se muestra
en la Figura 4.2. En esa misma Figura se observa que el azedtropo tiende a desaparecer a bajas pre-
siones. Barr-David & Dodge (1959) determinan experimentalmente una composiciéon azeotrdpica
de 0.756 fraccién mol etanol a 70.8 atm, y Griswold et al. (1943) determinan que arriba de 275°C

(arriba de 95.3 atm) el azedtropo desaparece. Es importante resaltar que la mezcla etanol-agua
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Figura 4.1: Comparacién de datos experimentales con modelo Wilson/Redlich-Wong y
UNIQUAC/Redlich-Wong.

es menos sensible a los cambios de presién en comparacion con otras mezclas azeotrdpicas, las
cuales presentan la misma tendencia a los cambios de presion (Figura 4.3). En la Figura 4.2 se
puede observar que la combinacién Wilson/Redlich-Wong tiene una predicciéon més aceptable del
punto azeotrépico que aquella que se célcula con UNIQUAC /Redlich-Wong. Por lo tanto se elige

Wilson /Redlich-Wong para el célculo de las propiedades termodindmicas en la simulacién.

4.2. Modelo en estado estacionario

Para la simulacion en estado estacionario se opté por utilizar el simulador comercial Aspen Plus
2006.5. Este paquete no contiene un modelo predeterminado que represente la CDPD, por lo cual

se buscé que con los modelos predeterminados se pudiera representar la CDPD.

La primera posibilidad que se probé fue representar cada etapa de la CDPD con una etapa flash,
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Figura 4.3: Variacion de la composicién azeotrépica con la presion de la mezcla THF-agua y
THF-etanol. (Gmehling & Bolts, 1996).
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modulo que en Aspen Plus se denomina FLASHZ2. Sin embargo se encontré que esta representaciéon
resulta impractica ya que el niimero de conexiones tanto de flujos de materia como de energia

aumenta conforme lo hace el nimero de etapas de la CDPD.

La otra opcién es representar la seccion HP y la LP de la CDPD como dos columnas de destilacion
independientes entre las cuales hay una conexién térmica, situacién que representa la fisica de la
integracién térmica interna. Esta idea fue tomada de los trabajos de Campbell et al. (2008) y de
Gadalla et al. (2007) sobre la CDITI, sin embargo ambos reportes no proporcionan detalles de
como conectar térmicamente ambas columnas en Aspen Plus. Esta tltima opcién descrita es la

que se utilizd para simular la CDPD en Aspen Plus.

Para cada seccion se utilizo el modulo denominado RadFrac y para conectar térmicamente ambas
columnas se utiliz6 la opcién de gastos energéticos laterales (side duties). Esta caracteristica de
simulacion permite introducir el flujo de calor transferido o recibido en cada etapa, lo cual hace
posible representar la integracién térmica interna de la CDPD. Por otro lado, el compresor se

modelé con el médulo Compr y la valvula con el Valve.

4.3. Simulacion en estado estacionario

Como se describio en el Capitulo 2, la mezcla etanol-agua a separar proviene de un proceso de
fermentacion el cual produce composiciones de mezcla que son funciéon de aspectos que van mas
alla del marco del presente trabajo, por lo tanto sélo se determiné que la composicién de la mezcla
etanol-agua de la mezcla tenia que ser baja, lo cual estd de acuerdo con la composicién etanol-agua
obtenida de procesos de fermentacion. En la Tabla 4.1 se muestran las propiedades de la mezcla

a separar.
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Corriente Alimentacion
Presién (atm) 1
Fraccién vapor 0.5
Flujo(kmol/h) 100

Fraccion mol etanol 0.2
Fraccion mol agua 0.8

Tabla 4.1: Propiedades corriente de alimentacion.

4.3.1. Objetivo de diseno
EL objetivo de diseno de la CDPD es el siguiente:
= Obtener etanol de alta pureza para que pueda ser empleado como biocombustible.

De acuerdo a las especificaciones reportadas por el Departamento de Energia de los Estados
Unidos, se requiere etanol con una composiciéon mayor a 99 % en peso (equivalente a 97.5 % mol).
Ademas se buscard recuperar, en medida de lo posible, la mayor parte del etanol alimentado al

proceso.

El diseno de la CDPD se realiza de forma heuristica, es decir, se estudia la factibilidad de separar
la mezcla etanol-agua con el proceso propuesto. En el presente trabajo no se busca obtener condi-
ciones 6ptimas de operacién, para lo cual se tendria que recurrir a técnicas matematicas rigurosas
como la optimizacién no-lineal, la optimizacién mixta-entera no-lineal o la optimizacion dindmica

mixta-entera no-lineal.

Suposiciones principales para el diseno

El diseno de la CDPD se sustenta en dos suposiciones fundamentales:

= La diferencia de las composiciones azeotropicas presentes en las secciones de la CDPD es
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suficiente para realizar la separacién de la mezcla etanol-agua.

» Fl calor transferido entre las secciones de la CDPD es constante.

El diseno de la CDPD para la separacién de la mezcla etanol-agua se realizé siguiendo el proce-

dimiento que se describe a continuacion y que se representa en la Figura 4.4.

4.3.2. Presion de operacién

Con el fin de llevar a cabo la separacién de la mezcla en estudio, es necesario la presencia de cierto
rango de separacién en la composicién azeotrépica presente entre las secciones de la CDPD, por
lo cual para la seccion LP se selecciond una presién de operacion de 1 atm mientras que para la
seccion HP una de 10 atm. Como se muestra en la Figura 4.5, la composicién azeotrépica de la
mezcla etanol-agua cambia de 87.2 % mol a 1 atm hasta 79.4 % mol a 10 atm. Aunque no es muy

grande la diferencia es suficiente para llevar a cabo la separacion.

4.3.3. Idea de diseno

Como paso previo al diseno de la CDPD se disena el mismo sistema pero sin integracion térmica
interna, por lo tanto realmente se esta disenando un esquema de destilacién de presion variable
(DPV) donde cada columna tiene su propio rehervidor y condensador. Posteriormente este diseno
serd la base para la CDPD. El cambio de un esquema sin integracién térmica interna a uno con
dicha integracion es parte las ideas de disenio de una CDITI propuesta por Gadalla et al. (2007),

mientras que el resto de las ideas de diseno son parte del presente trabajo.

Una vez establecida la presion, las propiedades de la corriente de alimentacion, el nimero de etapas
y la etapa de alimentacién, cada columna de la DPV tiene dos grados de libertad. Se eligieron la

relacion de reflujo y la relacion destilado-alimentacion como los dos parametros a especificar en
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Inicio

Presién de operacién
de ambas secciones
de la CDPD

2

Parametros iniciales columna LP de la DPV
(NUumero de etapas, relacién minima de reflujo)

!

Parametros preliminares columna LP de la DPV
(Etapa alimentacion, relacién de reflujo y
relacion destilado-alimentacion)

Disefio DPV \l/

Parametros preliminares columna HP de la DPV
(Numero de etapas, etapa alimentacion,
relacion de reflujo y relacion destilado-alimentacion)

\

Parametros finales DPV
(Etapa alimentacion destilado columna HP y
relacion destilado-alimentaciéon columna LP)

\l/ Integracion
térmica

Parametros CDPD

Disefio CDPD (Calor intercambiado entre las etapas y

relacion destilado-alimentacion de
ambas secciones de la columna)

Figura 4.4: Procedimiento empleado para el diseio de la CDPD.
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Figura 4.5: Diagrama T-x-y de la mezcla etanol-agua.

cada columna de la DPV.

4.3.4.

Parametros iniciales de la columna LP de la DPV

Diseno de la DPV como base de la CDPD

Dado el arreglo de intercambio de calor entre las etapas de la CDPD, se requiere que ambas

columnas del esquema de la DPV tengan el mismo nimero de etapas. Bajo la ruta de diseno

propuesta se tiene que determinar o fijar el nimero de etapas en la primera columna y de forma

automatica el nimero de etapas de la segunda queda determinado.

La primera columna de la DPV debe tener la misma presién de operacion que la seccién LP

de la CDPD. En esta columna el objetivo es obtener como destilado una corriente cercana a la

composicion azeotrépica a 1 atm y como fondos una corriente de alta pureza en agua.
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4. Diseno y simulacién en estado estacionario de la CDPD

Para tener una idea aproximada del niimero de etapas que se requieren para alcanzar dicha sepa-
raciéon en la primera columna de la DPV se utilizé el método gréfico de McCabe-Thiele. Estéd de
mas mencionar que el resultado arrojado por este método es un valor aproximado del nimero de

etapas, sin embargo es un buen punto de partida.

Las condiciones de la corriente de alimentacién a esta primera columna de la DPV se encuentran en
la Tabla 4.1. En esta columna se busca un destilado con una composicién de 85 % mol en etanol
(composicién cercana a la azeotrépica), un fondo con 99 % mol en agua y recuperar la mayor
parte del etanol en el destilado. Con el método grafico de McCabe-Thiele es posible determinar
el nimero méximo (relacién de reflujo cercana a la minima) y el minimo de etapas (relacién de
reflujo muy grande) que se requieren para alcanzar la separacién deseada. En la Figura 4.6 se
observa que el maximo corresponde a 24 y el minimo a 11. Se decidi6 utilizar 30 etapas para esta
columna de la DPV que es un nimero de etapas cercano al maximo, situacion que corresponde a
un reflujo cerca del minimo el cual se relaciona con la condiciéon de cargas térmicas minimas en el
rehervidor y condensador. Ademads industrialmente se acostumbre sobredimensionar columnas de
destilacion para que presenten menos problemas de operacion y control. Por supuesto esta accion

incrementa los costos de inversion.

Para conocer la relacién de reflujo minima se usa la linea de operacion que es tangente a la curva
de equilibrio en la zona de enriquecimiento (ver Figura 4.7). Dicha linea esta representada por la

siguiente ecuacion.

Rmin Yp

" R 11 (1)

n =5 7
Yot Rmzn + 1

donde R,,;, es la relaciéon minima de reflujo, yp es la fraccién mol del etanol en el destilado, y x,,
v 4, son las coordenadas de la linea de operacién. Por lo tanto la relacion minima de reflujo es de

2.0, valor que se toma como inicial para proceder con las simulaciones.
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Figura 4.7: Relaciéon de reflujo minimo.

Se eligi6 la relacién destilado-alimentacién (RDA) como el segundo pardmetro de disefio debido a
el corto rango de valores que puede tomar (0 — 1). Esto simplifica realizar un barrido de valores

para alcanzar los objetivos de diseno de manera més simple.

Parametros preliminares de la columna LP de la DPV

Para la columna LP de la DPV se decidié utilizar 1. 75 veces el valor del reflujo minimo determinado
anteriormente. Debido a que en esta columna se busca una corriente de fondo casi pura en agua
entonces se esperaria que todo el etanol se recupere en el destilado, por lo que como valor inicial
de la RDA se toma 0.20. Con estos valores iniciales se hace una prueba de sensibilidad para
determinar cual es la etapa mas conveniente para la alimentacién. Como se puede observar en la
Figura 4.8 a partir de la etapa 23 se tienen valores grandes de composicién de agua en el fondo
de la columna, se alcanza una composicion cercana a la azeotrépica en el destilado y la carga

térmica del rehervidor estd en la zona de valores bajos. Por estas razones se decide que la etapa
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Figura 4.8: Sensibilidad de la columna LP de la DPV a la etapa de alimentacion.

de alimentacién més conveniente es la nimero 23.

El siguiente paso es establecer la RDA para lo cual se usa nuevamente un andlisis de sensibilidad.
Los resultados se muestran el la Figura 4.9. Se observa que con una RDA de 0. 23 se alcanza un
fondo puro en agua, se conserva un destilado con composicién azeotropica y la carga térmica del

rehervidor se mantiene en la zona de valores bajos. Por lo tanto, se decide usar el valor de 0.23

para la RDA.

Ahora que el diseno preliminar de la columna LP de la DPV esta completo se prosigue con el diseno

de la columna HP de la DPV, la cual que tiene como alimentacién el destilado de la columna LP.
Parametros preliminares de la columna HP de la DPV

Aligual que la columna LP, la columna HP de la DPV opera a la misma presion que su contraparte

en la CDPD, en consecuencia la presién a la que opera la columna HP es de 10 atm. La alimentacién
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Figura 4.9: Sensibilidad de la columna LP de la DPV a la relaciéon destilado-alimentacién.

a esta columna es el destilado de la columna LP después de pasar por un proceso de compresion
isoentrépico en donde la corriente pasa de 1 atm a 10 atm. Las caracteristicas de esta corriente

de alimentacién se muestran en la Tabla 4.2.

Debido a la configuracién de la integracién térmica se determina que la columna HP tiene 30
etapas, el mismo nimero que la columna LP. En la columna HP se busca un destilado con una
composicién de 82 % mol en etanol (composicién cercana a la azedtropica) y un fondo con minimo
99.5 % mol en etanol. Como valor inicial de la RDA se elige 0.8 debido a la composicién de etanol
que se busca en el destilado, mientras que para la relacion de reflujo se usa como valor inicial
1.75 el minimo determinado para la columna LP. Con estos valores iniciales se hace una prueba
de sensibilidad para determinar cual es la etapa méas conveniente para la alimentacién. Como se
observa en la Figura 4.10 entre las etapas 4-14 se obtienen composiciones de etanol similares tanto
en el destilado como en el fondo. Ademés en este mismo rango no hay una gran diferencia entre las

cargas térmicas requeridas para la separacién. Con estos resultados solo se logré delimitar la zona
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Corriente Destilado preliminar columna LP
Temperatura (°C) 218.8
Presién (atm) 10
Fracciéon vapor 1
Flujo(kmol/h) 23
Fracciéon mol etanol 0.857
Fracciéon mol agua 0.143

Tabla 4.2: Destilado del diseno preliminar de la columna LP después del proceso de compresion.

en la que puede ser conveniente colocar la etapa de alimentacién, por lo que para determinar una
etapa puntual se supone que debido a la composicién de la alimentacién (ver Tabla 4.2) se espera
que la columna HP presente composiciones similares en etapas alejadas de la 1, por lo tanto se

elige la etapa 14 como la etapa de alimentacion.

Los resultados para la sensibilidad de la columna HP a la RDA se muestran en la Figura 4.11. Se
observa que con una RDA de 0.8 se alcanza un fondo puro en etanol y se conserva un destilado
con composicion cercana a la azeotropica. Para esta columna se observa claramente que la carga
térmica del rehervidor no es minima como en la columna de baja presion. Por lo tanto, se decide

mantener el valor de 0.8 para la RDA.

La composicién de etanol en los fondos de la columna HP es aceptable cuando se usa una relacion
de reflujo de 3.5, sin embargo se desea que esta composicién sea mayor a 99.5 % mol aunque la
carga térmica del condensador aumente. Con esto se busca asegurar que cuando se alimente el
destilado de esta columna a la columna LP se conserve la alta pureza en etanol en los fondos de
la columna HP. En la Figura 4.12 se observa que a una relacién de reflujo de 4.6 se alcanza una
composicién de etanol mayor a la fijada y que la carga térmica del rehervidor no aumenta tan
drasticamente comparada con la que se presenta cuando se usan relaciones de reflujo mayores. Por

lo tanto, se elige una relacién de reflujo de 4.6 para la columna HP.
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Figura 4.12: Sensibilidad de la columna HP de la DPV a la relacién de reflujo.

Diseno final de la DPV

El siguiente paso para el diseno de la DPV consiste en alimentar el destilado de la columna
HP a la columna LP después de pasar por un proceso isoentalpico de reduccién de presién. Las

caracteristicas de esta corriente se muestran en la Tabla 4.3.

Para elegir la etapa en la que se debe alimentar esta corriente de alimentacién proveniente de
la columna HP, se decidié elegir aquella etapa de la columna LP que tuviera una composicion
similar a la de la corriente a alimentar. En la Figura 4.13 se observa que entre las etapas 12-13 de
la columna LP existen composiciones similares a la del destilado de la columna HP. En este caso

se eligié la etapa 13 como la etapa de alimentacién.

El dltimo paso para el diseno de la DPV consiste en elegir la RDA de la columna LP con el
objetivo de conservar las composiciones en los productos de ambas columnas, y ademads que en

el fondo de la columna HP se recupere al menos el 95% del etanol alimentado al proceso. De la
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Corriente Destilado preliminar columna HP
Temperatura (°C) 138.9
Presion (atm) 1
Fraccién vapor 1
Flujo(kmol/h) 184
Fracciéon mol etanol 0.822
Fracciéon mol agua 0.178

Tabla 4.3: Destilado del diseno preliminar de la columna LP después del proceso de reduccién de
presion.
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Figura 4.13: Perfil de composicion de etanol en la fase vapor en la columna LP antes de introducir
corriente de alimentacién proveniente de la columna HP.
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Figura 4.14: Sensibilidad de la DPV a la RDA de la columna LP.

Columna LP Columna HP
Etapas 30 30
Etapa de alimentacién 23 (F), 13 (D2LP) 14
Relacién de Reflujo 3.5 4.6
Relaciéon alimentacion-destilado 0.55 0.8

Tabla 4.4: Parametros de operacién de la DPV.

Figura 4.14 se puede concluir que la nueva RDA de la columna LP que hace que se alcancen los

objetivos de diseno corresponde a un valor de 0. 55.

En la Tabla 4.4 se muestran las condiciones de operacién de la DPV | en la Tabla 4.5 los resultados
de las corrientes mas importantes, en la Tabla 4.6 los requerimientos de calor, y en la Figura 4.15

se muestra el diagrama de flujo del proceso de separacion resultante.
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Figura 4.15: Destilacién de presion variable.

Corriente F P1 | D1LP | D1HP | D2HP | D2LP | P2
Temperatura (°C) | 89.9 | 98.4 78 218.5 150 138.9 | 151.3
Presién (atm) 1 1 1 10 10 1 10
Fraccion vapor 0.5 0 1 1 1 1 0

Flujo(kmol /h) 100 | 80.357 | 98.214 | 98.214 | 78.571 | 78.571 | 19.643

Fraccién mol etanol | 0.2 0.005 0.861 0.861 0.827 0.827 0.997

Fracciéon mol agua | 0.8 | 0.995 | 0.139 0.139 0.173 0.173 | 0.003

Tabla 4.5: Propiedades de las corrientes de la DPV.

Columna LP | HP
Q rehervidor (MW) | 3.32 | 3.01
Q condensador (MW) | 3.75 | 3.34

Tabla 4.6: Requerimientos de calor de la DPV.
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4.3.5. Diseno de la CPDP

Para completar el diseno de la CDPD se deben especificar las caracteristicas de transferencia de
calor entre las secciones de alta y baja presion de la CDPD. Para este fin se supone que el calor
transferido etapa a etapa es constante. Ademas se considera que el flujo de calor es igual para todos
los pares de etapas integradas. En términos matematicos estas suposiciones estan representadas

por:

V= Qh = =0k (4.2)
iD= (4.3)

dondek:2,...,%.

El diseno de la DPV de la seccién anterior es la base para la CDPD, por lo cual se consideran
30 etapas para la seccién LP y 30 para la HP. La etapa 2 LP esta integrada térmicamente con la
etapa 1 HP, la 3 LP con la 2 HP, y asi sucesivamente hasta llegar a la integracién entre la etapa
30 LP y la 29 HP (ver Figura 4.16). La etapa 1 de la seccién LP es el condensador y la etapa 30

de la seccion HP corresponde al rehervidor.

Como valor inicial del calor intercambiado entre cada etapa de la CDPD se toma el valor de la
carga térmica del rehervidor de la columna LP de la DPV dividido entre el ntimero de etapas
que estan integradas térmicamente. Una vez conocido el valor del calor transferido sélo queda un
grado de libertad en cada seccion de la CDPD. Se eligié la RDA en cada seccién de la CDPD
como la variable a especificar para completar el diseno. Como valores iniciales de la RDA en cada

seccion se consideran los valores de sus contrapartes en la DPV.

Primero se eligen una serie de valores de flujo de calor intercambiado cercanos al valor inicial.

Después, manteniendo la RDA de la seccion HP en su valor inicial, se hace un andlisis de sensi-
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Figura 4.16: Integracion térmica interna de la CDPD.
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Figura 4.17: Sensibilidad de la composicién y recuperacion de etanol en los fondos de la seccién
HP a la RDA en cada seccion de la CDPD.

bilidad para el valor de la RDA en la seccion LP para cada valor de flujo de calor seleccionado.
Posteriormente se realiza un procedimiento similar pero esta vez se mantiene constante el valor
inicial de la RDA en la seccién LP y se varia el de la HP. Como se observa en la Figura 4.17 con
los valores iniciales de RDA de ambas secciones (0.55 en LP y 0.8 en HP) para cualquier valor de
calor intercambiado, la composicién y la recuperaciéon se mantienen en la zona de valores altos. Se

encontré que con un valor de O, de 0.16 MW se alcanzan los objetivos de disenio de la CDPD.

En la Tabla 4.7 se muestran las condiciones de operacion de la CDPD, en la Tabla 4.8 los resultados
de las corrientes mas importantes, en la Tabla 4.9 los requerimientos de calor y en la Figura 4.18
el diagrama de flujo final de la CDPD. En la Figura 4.19 se muestra el diagrama de flujo de la

CDPD como es implementado en Aspen Plus.
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Seccién LP Seccién HP
Etapas 30 30
Etapa de alimentacién 23 (F), 13 (D2LP) 14
Relacién alimentacion-destilado 0.55 0.8
Qk)(MW) 0.16 -0.16

Tabla 4.7: Parametros de operacién de la CDPD.

Seccién
LP

30

Seccién

HP

29

A

-

Figura 4.18: Columna de destilacion de pared dividida.

(T~

Corriente F P1 D1LP | D1HP | D2HP | D2LP P2
Temperatura (°C) | 89.9 | 97.1 78 218.6 150 138.9 | 151.2
Presién (atm) 1 1 1 10 10 1 10
Fraccion vapor 0.5 0 1 1 1 1 0

Flujo(kmol/h) 100 | 80.355 | 98.211 | 98.211 | 78.569 | 78.569 | 19.642
Fraccion mol etanol | 0.2 | 0.007 | 0.859 0.859 0.826 0.826 | 0.989
Fraccion mol agua | 0.8 | 0.993 | 0.141 0.141 0.174 0.174 | 0.011

Tabla 4.8: Propiedades de las corrientes de la CDPD.
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Seccion LP | HP
Q rehervidor (MW) - 1430
Q condensador (MW) | 5.07 | -

Tabla 4.9: Requerimientos de calor de la CDPD.

Figura 4.19: Diagrama de flujo de la CDPD como es implementado en Aspen Plus.

70



4. Diseno y simulacién en estado estacionario de la CDPD

4.4. Analisis de resultados

De los resultados de la Tabla 4.8, se observa que en la CDPD se alcanza una composicion de
etanol lo suficientemente alta para que pueda ser considerado apto para usarse como combustible
de acuerdo a las especificaciones reportadas en la Tabla 1.1. Ademas la recuperacién de etanol

alimentado en el fondo de la seccién HP es aceptable.

Otro aspecto importante a resaltar es que con el uso de la CDPD para la separacion de la mezcla
etanol-agua se logra un ahorro de energia de alrededor del 32 % comparado con el caso en que
se usa la tradicional DPV. La integracion térmica interna de la CDPD sin duda propicia que
el gasto energético sea menor para la separacion de la mezcla etanol-agua, situacion que puede
hacer competitivo a este proceso de separacion frente a otros procesos que se usan actualmente
para purificar esta mezcla u otras con caracteristicas similares. Es importante aclarar en este
punto que el disenio propuesto para la CDPD tiene como principales objetivos: mostrar que la
separacion de alta pureza de la mezcla etanol-agua es posible y que la integracion térmica interna
permite ahorro en los requerimientos energéticos. Los parametros de diseno encontrados con el
procedimiento heuristico propuesto cubren esos dos requisitos, sin embargo podrian ser mejorados
usando métodos de optimizacién rigurosos con la finalidad de encontrar aquellos parametros que

permitan lograr la separacién de la mezcla pero con el minimo consumo de energia.

En la Figura 4.20 se puede notar que la diferencia de temperatura entre las etapas de la seccién
LP y la HP se mantiene casi constante en una gran zona de la CDPD, por lo que la suposicién de

que el calor intercambiado entre las etapas es constante se puede considerar como aceptable.

Una de las consecuencias que se espera como resultado de la integracién térmica interna presente
en la CDPD, es que el flujo de liquido y de vapor a través de las secciones no se mantengan
constantes debido a que en la seccién LP el liquido se evapora conforme desciende a través de la

seccion y a que el vapor en la seccion HP se condensa mientras asciende en esa seccién. En la
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Figura 4.20: Perfil de temperatura en la CDPD.

Figura 4.21(a) se puede notar que efectivamente el flujo de liquido disminuye conforme desciende
por la seccion LP de la CDPD a consecuencia de la evaporacion, mientras que por el efecto de la
acumulacion de vapor etapa por etapa hay un mayor flujo de vapor en las etapas superiores de
esa seccion (Figura 4.21(b)). En la Figura 4.21(d) se observa que el comportamiento del flujo de
vapor en la seccion HP esta de acuerdo a lo esperado, ya que este disminuye conforme asciende
por esa seccion a consecuencia de la condensacion, mientras que por efecto de la acumulacion el

flujo de liquido es mayor en las etapas inferiores de esa seccién de la CDPD (Figura 4.21(c)).

Por otra parte debido a que en la DPV no existe integracién térmica interna, se espera que los
perfiles de flujo presentes en las columnas de ese proceso no cambien como en el caso de la CDPD.
Los resultados de la Figura 4.21 confirman que los perfiles de flujo de liquido y vapor de las

columnas de la DPV se mantienen constantes en ciertas etapas de la columna LP y de la columna

HP.
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Figura 4.22: Perfil de composiciones de etanol en la CDPD.

En la Figura 4.22 se presenta el perfil de composicion de ambas secciones de la CDPD. Se nota
que en las primeras 12 etapas de la seccién LP las composiciones del liquido y del vapor son muy
cercanas debido a la cercania al punto azeotrépico. En relacion al perfil de composicién en la

seccion HP se observa que no hay una zona pinch como en el caso de la seccién LP.

Cambio del nimero de etapas

En esta seccién se analiza el efecto de disminuir el niimero de etapas sobre el costo de separacién,
medido en términos de la energia requerida para realizar la separacion de la mezcla en estudio.

En la Tabla 4.10 se presentan los esquemas estudiados en esta seccion.

Como se observa en la Figura 4.20 y 4.22 existen zonas pinch en la CDPD propuesta para la

separacién de la mezcla etanol-agua para el esquema A, por lo que siguiendo el mismo procedi-
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Esquema | Etapas seccién LP | Etapas seccion HP
A 30 30
B 23 23

Tabla 4.10: Numero de etapas de los esquemas estudiados para el efecto de la disminuciéon de las
etapas de la CDPD.

Seccién LP Seccién HP
Etapas 23 23
Etapa de alimentacién 21 (F), 11 (D2LP) 14
Relacion alimentacion-destilado 0.55 0.8
Qk)(MW) 0.39 -0.39

Tabla 4.11: Parametros de operacion de la CDPD para el esquema B.

miento que se uso para este esquema se determinaron los parametros de disenio para la CDPD que
cumplieran con los objetivos de diseno con la diferencia que el ntimero de etapas en cada seccion

es de 23 (esquema B).

Para el esquema B, donde hay 7 etapas menos por seccién comparado con el esquema A, la carga
térmica del rehervidor en la seccion HP aumenta poco mas del doble de la carga térmica del caso
A (ver Tabla 4.12). Ademas en el esquema B se necesita transferir mayor flujo de calor por etapa
de la seccién HP a la LP, situacién que puede ser comprendida en términos de los flujos internos de
liquido y vapor presentes en cada seccion de la CDPD. De la Figura 4.23 se observa que el flujo de
liquido y de vapor en la seccién HP del esquema B es mayor que los flujos presentes en esa misma

seccién en el esquema A, por lo tanto en el esquema B se tiene que adicionar més flujo de calor

Seccién LP | HP
Q rehervidor (MW) - | 824
Q condensador (MW) | 9.01 | -

Tabla 4.12: Requerimientos de calor de la CDPD para el esquema B.
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al rehervidor y mayor cantidad de calor tiene que ser transferida a la secciéon LP con la finalidad
de alcanzar la RDA de la seccién HP. Esa mayor transferencia de calor por etapa del esquema B
produce un mayor flujo de vapor en la seccién LP que el que se presenta en el esquema A, lo cual
trae como consecuencia que la carga térmica del condensador aumente para poder mantener la

RDA de la seccion LP.

En la Figura 4.24 se presentan los perfiles de composiciéon en ambas secciones de la CDPD para
el esquema B. Se observa que en la seccién LP existe una zona donde las composiciones tanto de

liquido como de vapor son muy parecidas, mientras que en la seccién HP no hay una zona pinch.

Para la parte de control del presente trabajo, la cual se presenta en el siguiente capitulo, se

eligié trabajar con el esquema A por ser menor su consumo energético que el del esquema B.
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Figura 4.24: Perfil de composiciones de etanol en la CDPD para el esquema B.
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Capitulo 5

Control de la CDPD

En el capitulo anterior se presentaron los resultados relativos al diseno y operacion en estado
estacionario de la CDPD. Sin embargo también es importante conocer el comportamiento dinamico
del proceso ante posibles perturbaciones externas al mismo (e.g temperatura, flujo y composicién
de alimentacion, presion del vapor para el rehervidor) con la finalidad de poder establecer una
estructura de control adecuada para lograr que el proceso se mantenga lo més cercano posible a
el punto de operacion deseado o set-point. Un punto importante a considerar en este andlisis es
que debido al alto grado de integracién térmica interna entre la seccion LP y HP de la CDPD,
se espera que las interacciones puedan dificultar el control del proceso, ademas de la naturaleza

multivariable del problema de control de la CDPD.

5.1. Modelo dinamico

Para la simulacion dinamica se opt6 por utilizar el simulador comercial Aspen Dynamics 2006.5.
Para obtener el modelo dindmico se tomé como base el modelo en estado estacionario de la CDPD
que se obtuvo en Aspen Plus, el cual se transformo6 a modelo dindmico por medio del procedimiento

reportando en Luyben (2006b) y las guias de usuario del software. Para tener un modelo dindmico
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mas realista se establece una caida de presion a través de todo el modelo; por lo tanto la presion

en cada etapa de cada seccién de la CDPD es funcién del flujo del liquido y vapor.

Para el modelo dinamico se considera la dependencia con la temperatura del calor transferido
etapa por etapa entre las secciones de la CDPD. Para que el modelo sea capaz de reproducir esta
suposicion se cambia la opcién de transferencia de calor (HeatOpt), en cada etapa involucrada en
la integracion térmica, de Constant duty a Constant temperature. Esta opcién permite que el calor

que recibe cada etapa este dado por la siguiente expresion:

Qr =UA(Ty, — T.,) (5.1)

donde Q) es el flujo de calor transferido o recibido en la etapa, U A es el producto del coeficiente
de transferencia de calor por el area de transferencia de la etapa, Ty es la temperatura de la etapa y
T, es la temperatura del medio con el cual se transfiere calor. Para establecer la integracién entre
las etapas de la secciéon LP y HP, se introdujo un pequeno cédigo al modelo dindmico de forma
que las temperaturas tuvieran el arreglo establecido en la ecuacién (3.23). Se considera el valor
de cada UAjy constante y se toman los valores numéricos necesarios para que se alcance un flujo
de calor de 0.16 MW (valor establecido en estado estacionario) en cada par de etapas integradas.

Estos valores se encuentran reportados en la Tabla 5.1.

5.2. Objetivos de control

Los objetivos de control son los siguientes:

» Mantener la composicién de etanol en la corriente P, mayor a 97.5% mol (99.0 % en peso).
= Recuperacién rapida y suave de las variables de proceso ante posibles perturbaciones.
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5. Control de la CDPD

Etapas integradas UA Etapas integradas UA

(LP-HP) (W/°C) (LP-HP) (W/°C)
2-1 2231 16-15 2325
3-2 2238 17-16 2332
4-3 2245 18-17 2339
5-4 2252 19-18 2346
6-5 2258 20-19 2356
7-6 2265 21-20 2369
8-7 2272 22-21 2396
9-8 2278 23-22 2476
10-9 2285 24-23 2492
11-10 2292 25-24 2519
12-11 2298 26-25 2564
13-12 2305 27-26 2657
14-13 2311 28-27 2853
15-14 2318 29-28 3131
30-29 3351

Tabla 5.1: UA en cada par de etapas integradas térmicamente.
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5.3. Respuesta a lazo abierto de la CDPD

Se estudia la respuesta del proceso a tres perturbaciones, todas ellas de la corriente de alimentacion:
el flujo, temperatura y la composicién de etanol. Las variables de la CDPD a analizar son la
composicion de etanol en la corriente P, la composicion de agua en la corriente P;, asi como la
temperatura , el calor transferido, y la presion de algunas etapas de la seccion LP y HP. Para

todos los casos la perturbacién entra al proceso al tiempo 0.

En la Figura 5.1 se presenta la respuesta de las variables en estudio a un cambio de +5% y -5 %
en el flujo de alimentacion. Se observa claramente que este cambio no modifica sustancialmente
la calidad de la corriente P; ni la de la P,. Las temperaturas de ambas secciones tampoco sufren
gran cambio y como consecuencia tampoco lo hace el calor transferido entre ambas secciones.
Debido a la naturaleza de la CDPD, el calor transferido entre las secciones influye fuertemente
en los flujos internos y a su vez estos lo hacen sobre la presion de cada seccién, por lo que se
espera que un cambio en el flujo de calor transferido afecte en la misma proporcion a la presién
en la seccién correspondiente. Esta relacion se observa en los resultados de la Figura 5.1 donde
la presion tampoco sufre cambios importantes. Todas las variables alcanzan su nuevo valor en

alrededor de 2 horas.

La respuesta de la CDPD a un cambio de +5 % y -5 % en la composicién de etanol en la corriente
de alimentacion se muestra en la Figura 5.2. Al igual que en el caso de la perturbacién de flujo, la
composicién de las corrientes principales se mantiene. La desviacién que sufren las temperaturas,
el calor transferido y las presiones es mayor comparado a el caso de la perturbacion de flujo. Todas

estas variables alcanzan su nuevo valor en alrededor de 2 horas.

De las tres perturbaciones, el cambio en la temperatura de la corriente de alimentacion es la que
tiene mas impacto sobre la CDPD tal y como se muestra en los resultados de la Figura 5.3, donde

la temperatura de alimentaciéon cambié en +5% y -5% de su valor inicial. A pesar de que al
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final la calidad de los productos se mantiene, el resto de las variables estudiadas presenta grandes
desviaciones de sus valores iniciales lo cual en un una columna real podria representar dificultades

de operacion dadas las restricciones propias de los equipos, y los requerimientos de seguridad.

Ademas del efecto de las perturbaciones sobre las variables de proceso, también se estudia el efecto
de la carga térmica del condensador sobre la temperatura de algunas etapas de la seccién LP, y el
efecto de la carga térmica del rehervidor sobre la temperatura de algunas etapas de la seccion HP.
En la Figura 5.4(a) se presenta la respuesta de la temperatura de algunas etapas de la secciéon HP
cuando ocurre un cambio de +1 % en la carga térmica del rehervidor. Estos resultados muestran
que la temperatura en la seccion HP cambia en la misma direccién que lo hace el cambio de la
carga térmica del rehervidor, lo cual es consistente con lo esperado ya que con el aumento de
la carga térmica del rehervidor se espera que exista mayor flujo de vapor a través de la seccion

situacion que provoca un incremento de la temperatura de ésta.

Por otra parte, en la Figura 5.4(b) se presenta la respuesta de la temperatura en la seccién LP
cuando el valor numérico de la carga térmica del condensador aumenta en 1%. Debido a que el
valor de la carga térmica del condensador es negativo, con el cambio estudiado lo que en realidad
se considera es una disminucién de la capacidad de enfriamiento del condensador lo cual provoca
una disminucion del reflujo y como consecuencia la temperatura de la seccién LP aumenta. Estas

afirmaciones se pueden constatar en la Figura 5.4(b).

En la Tabla 5.2 se presenta un analisis cualitativo del efecto de las perturbaciones estudiadas,

asi como de los cambios en la carga térmica del rehervidor y condensador sobre la temperatura

de la CDPD.

De forma global aunque el proceso es estable en el punto de operacion deseado, es necesario
establecer un esquema de control para mejorar los tiempos de rechazo de perturbaciones y sobre

todo mantener el proceso lo méas cerca posible del punto de operacién deseado.
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Figura 5.1: Respuesta a lazo abierto de la CDPD al cambio del flujo de alimentacion.
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Figura 5.1: (cont.)Respuesta a lazo abierto de la CDPD al cambio del flujo de alimentacién.
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Figura 5.2: (cont.)Respuesta a lazo abierto de la CDPD al cambio de la composicién de ali-
mentacion de etanol.
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Figura 5.3: Respuesta a lazo abierto de la CDPD al cambio de la temperatura de alimentacion.
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Figura 5.3: (cont.)Respuesta a lazo abierto de la CDPD al cambio de la temperatura de ali-

mentacion.
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Figura 5.4: Respuesta de la CDPD al cambio de la carga térmica del rehervidor y condensador.
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. Efecto sobre la Efecto sobre la
Variable ., .,
temperatura seccion HP temperatura seccién LP
Muy bajo en etapas
superiores e intermedias
Flujo alimentacién Muy bajo. mlentrz.is due en ctapas
inferiores
es relativamente més
significativo.
Moderado pero mayor Moderado pero mayor
Composicion alimentacion que para el caso que para el caso
de la perturbacién de flujo. de la perturbacion de flujo.
Temperatura alimentaciéon Muy importante. Muy importante.
Un cambio relativamente
pequeno
Carga térmica rehervidor en esta variable, afecta -
de forma importante a la
temperatura de esta seccién.
Un cambio relativamente
pequeno
Carga térmica condensador - en esta variable, afecta
de forma importante a la
temperatura de esta seccion.

Tabla 5.2: Anélisis cualitativo del efecto de las perturbaciones estudiadas, asi como de los cambios
en la carga térmica del rehervidor y condensador sobre la temperatura de la CDPD.

5.4. Esquema de control

Se optd por usar un enfoque multi-lazo para el control de la CDPD, donde cada controlador tiene
una variable de entrada para controlar una variable de salida asignada. La principal ventaja de

este tipo de esquema de control es que cada lazo se disena de forma independiente mientras que
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su principal desventaja es que no toma en cuenta las posibles interacciones entre los lazos.

Se traté de analizar por medio de la matriz de ganancias relativas la interaccién entre los lazos
y el apareamiento de las variables manipuladas y controladas, por lo cual se linealizé el modelo
dindmico no lineal por medio de las herramientas de Aspen Dynamics, sin embargo el modelo resul-
tante no representaba de forma satisfactoria los resultados del modelo no lineal. Por estd razoén el
apareamiento de las variables manipuladas y controladas se realizé utilizando sélo el conocimiento

heuristico del proceso.

5.4.1. Variables manipuladas y controladas

En la Tabla 5.3 se muestra el apareamiento sugerido para las variables manipuladas y controladas.

En la Figura 5.5 se muestra el diagrama de la CDPD con el esquema de control propuesto.

A nivel industrial el control de los niveles es importante debido a las restricciones de capacidad
de los equipos. El nivel en el fondo de la seccién LP es controlado por medio del flujo que sale de
esta seccion, el cual es regulado por la posicion de la vélvula 1, debido a la relaciéon directa que
existe entre el nivel y el flujo de salida de esa seccién (a mayor flujo de salida menor es el nivel y
viceversa). El apareamiento para el nivel en el condensador y en el fondo de la seccién HP tienen

la misma justificacion que la del nivel en el fondo de la seccion LP.

El control de la presién es importante por cuestiones de seguridad, ademas de que es una variable
que afecta fuertemente a otras variables de proceso (e.g. composiciones). La presién en la seccién
HP se controla por medio del flujo de vapor que sale de esta seccion debido a la relacion que existe
entre el flujo de vapor a través de la columna con la presién (a menor flujo de vapor la presién
aumenta y viceversa). Se eligié slo controlar la presién en la seccion HP debido a la interaccion

que existe entre ambas secciones de la CDPD.

Como se menciondé anteriormente uno de los objetivos de control es asegurar la pureza de etanol
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Variable manipulada Variable controlada
Posicion vélvula 1 Nivel fondo seccion LP
Reflujo seccién LP Nivel condensador
Posicion vélvula 2 Nivel fondo secciéon HP
Posicién véalvula 3 Presion seccién HP

Carga térmica rehervidor | Temperatura etapa k seccién HP

Carga térmica condensador | Temperatura etapa k seccion LP

Tabla 5.3: Variables manipuladas y controladas.

en la corriente P, sin embargo en este esquema se opté por un control de composicion indirecto
a través de la temperatura debido a las posibles dificultades que podria acarrear establecer en
forma real una medicion en linea de la composicion. Més adelante se describe la forma en la que

se eligi6 la etapa en cada seccién para controlar la temperatura correspondiente.

5.5. Control retroalimentado

La primera estrategia a considerar para todos los lazos de control es la del control retroalimentado.
En la Figura 5.6 se muestra el diagrama de bloques de esta estrategia de control. El control
retroalimentado tiene como principal ventaja que puede corregir el efecto de perturbaciones no

medidas sobre la respuesta del proceso a lazo cerrado y de errores de modelamiento.

Para establecer el control retroalimentado se tiene que determinar el tipo de controlador. Se
eligié un controlador tipo proporcional-integral (PI) para todos los lazos, el cual tiene como funcién

de transferencia la siguiente expresion.

Gy = Koy (1 + i) (5.2)

TS
donde G es la funcion de transferencia, K., es la ganancia, y 7, es el tiempo integral asociados
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D2LP

} 4 Seccion Q
LP

valvula 1

D2HP

Seccion
HP

D1HP
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Figura 5.5: Esquema de control para la CDPD
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Posicién/Numero de lazo Lazo
Posicion valvula 1 - Nivel fondo seccion LP
Reflujo seccién LP - Nivel condensador
Posicion vélvula 2 - Nivel fondo seccion HP
Posicién véalvula 3 - Presién seccion HP
Carga térmica rehervidor - Temperatura etapa k seccion HP
Carga térmica condensador - Temperatura etapa k seccion LP

OO | W N+~

Tabla 5.4: Secuencia de sintonizacion.

al controlador PI. s es la variable de transformacion de Laplace.

oo, y
u
@ o S A
+

Figura 5.6: Diagrama de bloques para el esquema de control retroalimentado. y; = set point,
G = funcion de transferencia del controlador, u = variable de entrada al proceso, GG, = funcién
de transferencia del proceso, y = variable de salida.

5.5.1. Sintonizacién de los controladores

Se eligié una estrategia secuencial para sintonizar los controladores propuestos para el control de
la CDPD, es decir se sintoniza el primer lazo seleccionado, después ese lazo se cierra y se sintoniza
un segundo lazo y asi sucesivamente hasta sintonizar el ultimo lazo. De esta forma se espera
tomar en cuenta, de manera un tanto empirica, el efecto de interaccién entre los lazos de control.
En la Tabla 5.4 se presenta la secuencia de sintonizacion utilizada. Los primeros cuatro lazos de
control se denominan bésicos o simples ya que sus variables controladas son relativamente faciles

de controlar. Los dos ultimos representan mayores problemas de control.

Para sintonizar los controladores de la CDPD se utilizé el método de variacién de autosintonizacién
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K Proceso  ——>

(a) Sintonizacién ATV.

Figura 5.7: Respuesta del proceso a una prueba ATV.

(ATV por sus siglas en inglés). Este método de sintonizacién es de uso comin en el control de
procesos quimicos (Lin et al., 2006). Una de las ventajas de este método es que en algunas ocasiones
no es necesario obtener un modelo lineal explicito para sintonizar un controlador debido a que se

puede implementar también en forma experimental o empleando un modelo no-lineal del proceso.

El método ATV estd basado en la idea de usar un controlador encendido/apagado (ver Figura
5.7) cuya dindmica sea como la que se presenta en la Figura 5.8(a). Iniciando en su valor nominal,
la acciéon de control se incrementa en un valor A y después se disminuye hasta un valor —h.
La ideal es forzar al proceso a mostrar una respuesta similar a la que se presenta en la Figura
5.8(b). Inicialmente la respuesta oscila alrededor de su valor nominal hasta que alcanza un patrén
de oscilaciéon con periodo P, y amplitud A. Estos parametros caracteristicos de la respuesta a
lazo-cerrado del método ATV se relacionan con los parametros del punto critico del proceso, la

ganancia y el periodo limites, por medio de la siguiente expresion.

b

Kcu - 1
TA

(5.3)

Una vez con el punto critico establecido, las reglas de sintonizacién de Ziegler-Nichols (Tabla 5.5)

fueron utilizadas para sintonizar el controlador correspondiente.
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Tiempo Tiempo

(a) Dindmica del controlador. (b) Respuesta de la variable de salida.

Figura 5.8: Respuesta del proceso a una prueba ATV.

K, Th
045K, | P,/1.2

Tabla 5.5: Reglas de sintonizacién de Ziegler-Nichols.

Los resultados de sintonizacion de los lazos de nivel y presion se presentan el la Tabla 5.6.
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Lazo | Accién | h Ko | Pu(min) | Kg | 7p(min)
1 Directa | 5% | 113.30 4.2 51.50 3.5

2 Directa | 5% | 169.75 1.2 77.16 1.0

3 Directa | 5% | 39.84 4.8 18.11 4.0

4 Directa | 5% | 299.20 6.0 136.31 5.0

Tabla 5.6: Pardmetros de sintonizacién de controladores bésicos.

5.5.2. Localizacion de los sensores de temperatura

Una vez establecidos y cerrados los lazos bésicos, resta sintonizar los lazos de temperatura para
el control indirecto de las composiciones, sin embargo se debe decidir en cual etapa se debe medir
la temperatura. Para ese proposito se han propuesto diversos criterios. Uno de ellos consiste en
elegir la etapa en la cual hay un mayor cambio de temperatura de etapa a etapa, en otro se trata
de encontrar la etapa en la cual hay un mayor cambio de temperatura cuando hay una variacion
en la variable manipulada y también se ha propuesto usar la descomposicién en valores singulares

para decidir la etapa donde se debe medir la temperatura (Skogestad, 2007).

En el presente trabajo para decidir en cual etapa se va a medir la temperatura para propdsitos
de control, se realizan pruebas a lazo cerrado frente a las perturbaciones antes mencionadas de
diferentes esquemas de control de temperatura, los cuales difieren en la posicién en la que se
mide y controla esta. Se establecen dos tipos de esquemas: el primero para estudiar el control
de temperatura en la seccion HP y el segundo para el estudio del control de temperatura en
la seccién LP. Estos esquemas se establecen como a continuacion se describe. Para decidir la
etapa en la que se va a controlar la temperatura en la seccién HP, se estudian esquemas en los
cuales se selecciona una etapa de esa seccién para controlar la temperatura (diferente etapa para

cada esquema), mientras que en la seccién LP se realiza el control de temperatura en una etapa
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Esquema Etapa en la que se controla Etapa en la que se controla
la temperatura en seccion HP (Lazo 5) || la temperatura en seccién LP (Lazo 6)
AHP 1 7
BHP 1 >
CHP 29 5

Tabla 5.7: Etapas en las que se controla la temperatura en los esquemas estudiados para elegir la
etapa en la que se va a controlar la temperatura en la seccion HP.

determinada. Para estos esquemas se controla la temperatura en la misma etapa de la seccion LP.
Posteriormente para elegir la etapa en la que se va a controlar la temperatura en la seccion LP, se
analizan esquemas en los cuales se elige una etapa de esa seccion para controlar la temperatura
(diferente etapa para cada esquema), mientras que en la seccién HP se controla la temperatura
en una etapa determinada. Para estos 1ltimos esquemas se controla la temperatura en la misma

etapa de la secciéon HP.

Las etapas en las que se controla la temperatura en los esquemas estudiados para decidir la etapa
en la que se va a controlar la temperatura en la seccion HP se muestran en la Tabla 5.7. En la
Tabla 5.8 se muestran los parametros de sintonizacién de cada caso. En la Tabla 5.9 se presentan
las etapas en las que se controla la temperatura en los esquemas analizados para decidir la etapa
en la que se va a controlar la temperatura en la seccion LP, mientras que en la Tabla 5.10 se
muestran los parametros de sintonizacion de cada esquema. Para todos los lazos de temperatura

implementados se considera un retardo de 2 minutos.

Las respuestas a lazo cerrado de los esquemas AHP, BHP y CHP se muestran en las las Figuras
5.9, 5.10 y 5.11. Se observa que el desempeno de los tres esquemas es satisfactorio ante las tres
perturbaciones ya que en todos los casos se mantiene la temperatura correspondiente en su punto
nominal, ademds las acciones de control son similares y suaves. Otro aspecto importante, es que
ante las perturbaciones de flujo y composicion de alimentacion practicamente en todo momento se

mantiene el valor nominal de la temperatura correspondiente, mientras que frente a la perturbacion
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Esquema Control de temperatura secciéon HP Control de temperatura seccién LP
(Lazo 5) (Lazo 6)
Accién K P K 7o Accién | K P K. 7o
“ | (min) @1 (min) o (min) | T | (min)
AHP Indirecta | 106.42 | 4.2 | 48.37 | 3.5 Indirecta | 2.34 | 7.2 | 1.06 6.0
BHP Indirecta | 46.35 4.2 121.06 | 3.5 || Indirecta | 2.08 | 7.2 094 | 6.0
CHP Indirecta | 37.79 4.2 | 1717 | 3.5 || Indirecta | 2.39 | 7.2 | 1.08 6.0

Tabla 5.8: Parametros de sintonizacion de los lazos de temperatura de los esquemas estudiados

para elegir la etapa en la que se va a controlar la temperatura en la secciéon HP.

Esquema Etapa en la que se controla Etapa en la que se controla
la temperatura en seccion HP (Lazo 5) || la temperatura en seccién LP (Lazo 6)
ALP 29 5
BLP 59 =
CLP 29 30

Tabla 5.9: Etapas en las que se controla la temperatura en los esquemas estudiados para elegir la

etapa en la que se va a controlar la temperatura en la seccién LP.

Esquema Control de temperatura seccion HP Control de temperatura seccion LP
(Lazo 5) (Lazo 6)
Accién | K Fo g, |0 ™ | Accion | K | 20 | Ky |, T
“ | (min) 1 (min) o (min) | T | (min)
ALP Indirecta | 37.79 | 4.2 | 17.17 | 3.5 Indirecta | 2.39 | 7.2 | 1.08 6.0
BLP Indirecta | 37.79 | 4.2 | 17.17 | 3.5 Indirecta | 2.81 | 7.2 | 1.28 6.0
CLP Indirecta | 37.79 | 4.2 | 17.17 | 3.5 Indirecta | 4.42 | 84 | 2.01 7.0

Tabla 5.10: Pardmetros de sintonizacion de los lazos de temperatura de los esquemas estudiados

para elegir la etapa en la que se va a controlar la temperatura en la seccion LP.
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de temperatura el tiempo en que se estabiliza el valor de la temperatura correspondiente es menor
a 0.25 horas. También se observa que la composicién de etanol en la corriente P, en las tres
situaciones se mantiene en su punto nominal, por lo que controlar la temperatura en cualquiera de
las tres posiciones de la seccién HP estudiadas cumple satisfactoriamente con el control indirecto

de la composicién de la corriente Ps.

Las respuestas a lazo cerrado de los esquemas ALP, BLP y CLP se presentan en las las Figuras
5.12, 5.13 y 5.14. Se observa que el desempeno de los tres casos es satisfactorio ante las pertur-
baciones, ademads las respuestas de control de los esquemas ALP y BLP (control en etapa 2 y 15
respectivamente) son muy similares. Para la perturbacién de temperatura, que es el caso donde se
observa una desviacion de los valores nominales de la variable controlada, el tiempo de respuesta
es menor a (.25 horas. Con relacién al control indirecto de la composicion, en los esquemas ALP y
BLP la composicion de agua en la corriente P, no se mantiene en su valor nominal, sin embargo la
desviacién no es muy grande por lo que se le puede considerar que en esas posiciones el control de
temperatura cumple de forma aceptable con el control indirecto de la composicién de la corriente
P;. También en esos resultados se observa que la introduccién del controlador de temperatura
en la etapa 30 (esquema CLP), modifica ligeramente los valores iniciales del proceso por lo que

controlar la temperatura en esa posicion de la seccién LP queda descartado.

De los resultados descritos anteriormente, se concluye que el control de la temperatura en cualquier
etapa en la seccién HP tiene un buen desempeno ante las perturbaciones y que cumple en forma
satisfactoria con el control indirecto de la composicién de etanol en la corriente Ps. Para la seccion
LP se descarta controlar la temperatura en la etapa 30, mientras que para el control de temperatura
entre las etapas 2 y 15 se espera que el desempeno del controlador sea satisfactorio y que el control
indirecto de la composicion de agua en la corriente P; sea aceptable. Para el esquema de control
de la CDPD se selecciona controlar la temperatura en la etapa 2 de la seccién LP y en la etapa

29 de la secciéon HP.
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Figura 5.9: Respuesta al cambio de flujo de alimentacion de los esquemas estudiados para elegir
la etapa de control de temperatura en la seccién HP.
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Figura 5.10: Respuesta al cambio de composicién de alimentacion de los esquemas estudiados para
elegir la etapa de control de temperatura en la secciéon HP.
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Figura 5.11: Respuesta al cambio de temperatura de alimentacién de los esquemas estudiados para
elegir la etapa de control de temperatura en la secciéon HP.
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Figura 5.12: Respuesta al cambio de flujo de alimentacién de los esquemas estudiados para elegir

la etapa de control de temperatura en la seccion LP.
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Figura 5.13: Respuesta al cambio de composicién de alimentacion de los esquemas estudiados para
elegir la etapa de control de temperatura en la seccion LP.
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Figura 5.14: Respuesta al cambio de temperatura de alimentacién de los esquemas estudiados para
elegir la etapa de control de temperatura en la seccion LP.
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5.5.3. Desempeno de controladores basicos

A continuacién se analiza la respuesta de los controladores béasicos ante las perturbaciones, cuyos
resultados se encuentran en las Figuras 5.15, 5.17 y 5.19. Para el caso del controlador del nivel del
fondo de la seccion LP se observa que el desempeno ante las tres perturbaciones es muy bueno,
ya que los tiempos de respuesta son bajos, la variable manipulada siempre se mantiene o se logra
estabilizar en su valor nominal y las respuestas de control son suaves. Estas mismas conclusiones
se pueden observar para el caso del control del nivel del condensador y la presién en la seccion HP.
Para el caso del control del nivel del fondo de la seccion HP el desempeno también es bueno, pero
cuando entra al sistema la perturbacién de +5 % de la temperatura de alimentacién la respuesta

de control no es muy suave aunque si fisicamente realizable.

En las Figuras 5.16, 5.18 y 5.20 se presenta el comportamiento de los flujos de salida de la CDPD
ante las perturbaciones estudiadas. Se observa que los controladores correspondientes tienen un
buen desempeno, ya que los flujos se mantienen cerca de sus valores nominales cuando ingresan
al proceso las perturbaciones de composicién y temperatura de alimentacién, mientras que para
la perturbacion de flujo de alimentacion el tiempo en que dichos flujos alcanzan su nuevo valor es

bajo y la respuesta de control es suave.

De forma general, la estrategia de control retroalimentado que se propone para cada uno de los
lazos bésicos tiene un buen desempeno ante las perturbaciones y cumple con los objetivos de

control establecidos.

En la Figura 5.21 se muestra como el control retroalimentado para la CDPD es implementado en

Aspen Dynamics.
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Figura 5.15: (cont.)Respuesta de controladores bésicos al cambio de flujo de alimentacion.
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Figura 5.16: Respuesta de los flujos de salida al cambio de flujo de alimentacion.
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Figura 5.17: Respuesta de controladores basicos al cambio de composicion de alimentacion.
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Figura 5.17: (cont.)Respuesta de controladores bésicos al cambio de composicién de alimentacion.
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Figura 5.18: Respuesta de los flujos de salida al cambio de composiciéon de alimentacion.
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Figura 5.19: (cont.)Respuesta de controladores basicos al cambio de temperatura de alimentacion.
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Figura 5.20: Respuesta de los flujos de salida al cambio de temperatura de alimentacion.
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Figura 5.21: Control retroalimentado en la CDPD como es implementado en Aspen Dynamics.
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5. Control de la CDPD

5.6. Control prealimentado puro y control retroalimentado-

prealimentado simultaneos

Para mejorar el control en ambas secciones de la CDPD, se estudia la introduccién de un con-
trolador de tipo prealimentado puro y otro donde este actiie en forma simultanea con el control
retroalimentado disenando con anterioridad. En la Tabla 5.11 se presentan los esquemas de control

estudiados en esta seccién.

Esquema Estrategia empleada para el control Estrategia empleada para el control
d de temperatura en seccién HP (Lazo 5) || de temperatura en secciéon LP (Lazo 6)
AT Prealimentado Retroalimentado
BT Retroalime.:ntado—/prealimentado Retroalimentado

simulataneos
CT Retroalimentado Prealimentado
DT Retroalimentado Retroalimgntado—/prealimentado
simulataneos

Tabla 5.11: Esquemas estudiados donde se introduce la estrategia de control prealimentado y
retroalimentado-prealimentado simultaneos en los lazos de temperatura.

En la Figura 5.22 se muestra el diagrama de bloques de la estrategia de control prealimentado.
Esta estrategia de control tiene como principal ventaja que puede coadyuvar a remover el efecto

de perturbaciones medidas sobre la respuesta del proceso a lazo cerrado.
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+

u + y

> Y

Figura 5.22: Diagrama de bloques para el esquema de control prealimentado. d = perturbacion,
G4 = funcién de transferencia de la perturbaciéon, G s = funcién de transferencia del controlador
prealimentado, u = variable de entrada al proceso, G, = funcién de transferencia del proceso, y =
variable de salida.

Para emplear el control prealimentado se tiene que determinar la funcion de transferencia del

controlador de prealimentacién Gy , la cual tiene la siguiente expresion.

6= () (5.4

donde G, es la funcién de transferencia del proceso a controlar y G es la funcién de transferencia
de la perturbacion. Por lo tanto se necesitan estas funciones de transferencia para establecer
el control prealimentado. Esto puede significar una desventaja en procesos donde no se cuente
con un modelo o sea complicado obtener de alguna manera una aproximacién del mismo. Otra
desventaja es el posible efecto que pueden tener los errores de modelamiento sobre el desempeno

del controlador.

La G}, y la G4 se pueden aproximar por una funcién de transferencia de primer orden con retardo

las cuales estan dadas por:

P _—Ops
Gy = —Tpse (5.5)
k
Gd = —deieds (56)
TdS



5. Control de la CDPD

entonces el controlador prealimentado estaria dado por:

Gop = _ka <LH) o Oo—0a)s (5.7)

kp \7as +1

Este modelo del controlador prealimentado, implica que la diferencia entre el retardo asociado con
la funcién de transferencia de la perturbacién y la del proceso tiene que ser mayor a cero para que

la implementacién del controlador sea posible fisicamente.

En la Figura 5.23 se presenta el diagrama de bloques de la estrategia de control retroalimentado-
prealimentado de forma simultaneos. Esta esquema de control emplea las ventajas que ambas

estrategias de control tienen en sus formas puras.

Yo + +
u y
@ Gy : 6 —
+ L]

Figura 5.23: Diagrama de bloques para el esquema de control retroalimentado-prealimentado si-
multaneos.

5.6.1. Diseno del controlador prealimentado puro

Se eligi6 la temperatura de alimentacién como la perturbacién a medir para el diseno del con-

trolador prealimentado de temperatura en la seccién LP y HP. Para determinar las funciones de
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5. Control de la CDPD

transferencia correspondientes se realizaron las pruebas que a continuacién se describen. Para la
funcién de transferencia entre la carga térmica del rehervidor y la temperatura en la etapa 29
de la seccién HP se hizo una perturbacién de +1% en la variable manipulada. Los datos para la
funcién de transferencia entre la carga térmica del condensador y la temperatura de la etapa 2 de
la seccién LP, se obtuvieron de la respuesta de la temperatura a una perturbacién de +1% en la
variable manipulada. Para las funciones entre la temperatura de alimentacién y las temperaturas

en ambas secciones, se hizo una prueba donde se cambio la temperatura de alimentacién en +5 %.

Los datos que se obtienen de esas pruebas de simulacion, son ajustados a un modelo de primer
orden con retardo por medio del siguiente procedimiento. En variables de desviacion , la respuesta
de un sistema de primer orden con retardo a una funcién escalon esta dada por la siguiente

ecuacién:

Ke % A

v = s 68

donde A es el tamano de la funcion escalon, K es la ganancia del proceso, 7 es la constante de
tiempo y 0 es el retardo. Si la ecuacion 5.8 se transforma a dominio del tiempo resulta la siguiente

expresion:

y(t) = Yoo (1 — e_(7)> (5.9)

In (1—i> __t.0 (5.10)
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por lo que para encontrar los valores caracteristicos de cada funcién de transferencia (K, 7,6),
se seleccionaron dos puntos de la respuesta correspondiente a la perturbacién. En la Tabla 7 se

muestran los parametros que se determinaron para cada una de las funciones de transferencia.

Funcién | K 7(h) 0(h)
Gps 17.924 | 0.469 | 0.00639
Gys 0.254 | 0.0250 | 0.108
G | 37587 | 1.166 | 0.0111
Gas 0.438 | 0.0224 | 0.106

Tabla 5.12: Pardmetros de las funciones de transferencia para el control prealimentado. G5 =
funcién de transferencia del proceso correspondiente al lazo 5, G4 = funcion de transferencia de la
perturbacion correspondiente al lazo 5, G, = funcién de transferencia del proceso correspondiente
al lazo 6, G4 = funcién de transferencia de la perturbacién correspondiente al lazo 6.

Entonces las funciones de transferencia para los controladores 5 (temperatura seccién HP) y 6

(temperatura seccién LP) estdn dadas por:

Gas 0.4695 + 1\ o100
Gups = — 285 = —0.0142 [ ——2 T2 ) 0 5.11
TG, <0.025Os+1)6 (5.11)
Gas 11665+ 1\ 00
Gupo = — 235 = —0.0117 [ 2T ) O 5.12
I (0. 02245 + 1) ‘ (5.12)

Los parametros de estos modelos para el control prealimentado determinan que es posible imple-

mentarlos fisicamente.

En las Figuras 5.24, 5.25, 5.26 y 5.27 se presenta la forma en la que se implementaron los es-
quemas AT, BT, CT y DT en Aspen Dynamics. Se considera un retardo de 2 minutos en el
control prealimentado de temperatura cuando se implementa puro o combinado con el control

retroalimentado.
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5.7. Analisis de resultados

En la Figura 5.28 se presentan los resultados de la respuesta de la CDPD cuando ingresa al proceso
una perturbacién simultédnea de flujo y temperatura de alimentacién (4+5 % y -5 %), cuando en el
lazo 5 se implementa el control prealimentado puro (esquema AT), retroalimentado-prealimentado
simultdneos (esquema BT) y retroalimentado puro. Se observa que los tres esquemas tienen una
buena respuesta ante la perturbacion y que todos permiten que el valor de la temperatura en la
etapa 29 de la secciéon HP se mantenga en su valor nominal. Ademds en los tres casos el control

indirecto de la composicién de etanol en la corriente P es satisfactorio.

En la Figura 5.29 se presentan los resultados de la respuesta de la CDPD cuando ingresa al proceso
una perturbacién simultédnea de flujo y temperatura de alimentacién (+5 % y -5 %), cuando en el
lazo 6 se implementan los esquemas de control en estudio. Se observa que las estrategias de control
retroalimentado puro y retroalimentado-prealimentado simultaneos tienen una buena respuesta
ante la perturbacion y ademas también tienen un control indirecto aceptable de la composicion de
agua en la corriente P;. Por el contrario, cuando se usa la estrategia de control prealimentado puro
no hay un buen desempeno ante la perturbacion y tampoco cumple en buena forma con el control
indirecto de la composicion de agua. Esto se debe a que las interacciones entre ambas secciones
provocan que el calor intercambiado se modifique, y con él cambie también el flujo de vapor a
través de la seccién LP (ver Figura 5.30), lo que provoca un cambio de temperatura adicional que
el controlador prealimentado no es capaz de corregir. A las causas de este bajo desempeno, se le
puede adicionar el hecho de que el controlador prealimentado puro no es capaz de reaccionar ante

perturbaciones no medibles.

124



5. Control de la CDPD

Figura 5.24: Esquema de control AT para la CDPD como se implementa en Aspen Dynamics.
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Figura 5.25: Esquema de control BT para la CDPD como se implementa en Aspen Dynamics.
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Figura 5.26: Esquema de control CT para la CDPD como se implementa en Aspen Dynamics.
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Figura 5.27: Esquema de control DT para la CDPD como se implementa en Aspen Dynamics.
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Figura 5.28: Diferentes esquemas para el control de la temperatura en la seccion HP. Respuesta
al cambio de composicién y flujo simultaneos.
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Figura 5.29: Diferentes esquemas para el control de la temperatura en la seccion LP. Respuesta al
cambio de composicion y flujo simultaneos.
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Conclusiones

= La purificacién de la mezcla etanol-agua es posible utilizando una columna de destilacion
de pared dividida, proceso que es amigable con el ambiente al no requerir la adicién de una
sustancia organica volatil como agente de separacion. Dichos agentes de separacién tienden
a ser un problema de salud publica debido a su toxicidad y a la facilidad con la que ingresan

a la atmosfera.

= El etanol que se obtiene esta dentro de las especificaciones de alta pureza para que pueda

ser empleado como biocombustible.

= La integracion térmica interna entre las secciones de la CDPD hace posible una reduccién

de los gastos energéticos para lograr la separacion de la mezcla en estudio.

= A pesar de las grandes interacciones presentes en la CDPD, se logré establecer un esquema
de control con un buen desempeno por medio de la estrategia de control retroalimentado,

con controladores tipo proporcional-integral.

= La introduccion de una estrategia de control prealimentado en los lazos de temperatura no
mejora de manera importante el desempeno del esquema de control, por lo que la estrategia

de control retroalimentado es suficiente para un buen control del proceso.
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Trabajo futuro

= Un andlisis entre la inversion y costos de operacién, ademas del uso de métodos de op-
timizacion son herramientas que podrian proveer un diseno totalmente sustentable de la

CDPD para la purificacion de bioetanol.
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Nomenclatura

CDPD

DPV

!

>=

=2 2 &5 = =K

RDA

Columna de destilacion de pared dividida
Destilacién de presion variable

Flujo de alimentacién fase liquida (kmol/s)
Flujo de alimentacién fase vapor (kmol/s)
Entalpia de liquido (J/kmol)

Entalpia de vapor (J/kmol)

Constante de equilibrio liquido-vapor
Flujo de liquido (kmol/s)

Nuimero de mol (kmol)

Ntumero de etapas

Ntumero de componentes

Presién (kPa)

Presién de saturacién (kPa)

Flujo de calor (kW)

Relacion destilado-alimentaciéon
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T Temperatura (K)

UA Velocidad de transferencia de calor (W/°C)
Vv Flujo de vapor (kmol/s)

x Fraccion mol de componente en fase liquida
Y Fracciéon mol de componente en fase vapor

Subindices/superindices

f Alimentacién fase liquida
F Alimentacién fase vapor
HP Seccién de alta presion

1 Componente

k Etapa

LP Seccién de baja presion

s Seccién de la columna

Letras griegas

¥ Coeficiente de actividad

0] Coeficiente de fugacidad
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