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Resumen

En el presente trabajo se simul6 el control automético de dos procesos de separacion
de especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol, en los que se separan
agua, acetol, 1,2 — propilenglicol, 1,2 — butanodiol, &cido lactico y glicerol en el
programa SimCentral version 5.0. El primer proceso de separacidn consta de cuatro
columnas de destilacion en serie y el segundo proceso de separacion se compone de
un separador de agua seguido de tres columnas de destilacion en serie. Primero, los
procesos de separacion se simulan en estado estacionario con columnas en disefio
conceptual. Seguidamente, se migra al disefio de ingenieria de detalle. Sobre la
simulacion en disefio de ingenieria detallada se establecen las estructuras de control de
un solo extremo. Las etapas de control de temperatura se determinaron aplicando el
criterio de pendiente y sensibilidad mientras que los parametros de sintonizacién para
los controladores de temperatura se determinaron usando el método de curva de
reaccion de Ziegler y Nichols. Los otros controladores se sintonizaron aplicando
Heuristicas. Finalmente, se analiza el rendimiento de la estrategia de control ante
perturbaciones, especificamente el cambio de composicién o el flujo molar en la
alimentacioén. Los resultados indican que la estrategia de control implementada en el
segundo proceso de separacion proporciona control efectivo de la fraccién molar de los
productos. En el primer proceso de separacion, a pesar de que la estructura de control
de un solo extremo no controla la fracciébn molar del agua y del acetol, la fraccion molar
de los otros productos mantienen su valor previo a la ocurrencia de las perturbaciones.
Palabras clave:

e COLUMNAS DE DESTILACION

¢ CONTROL DE UN SOLO EXTREMO

e CONTROLADORES PID
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Abstract

In the present work, the automatic control of two separation processes of chemical
species from aqueous phase reforming of glycerol was simulated using the SimCentral
program, version 5.0. The chemical species are water, acetol, 1,2-propylene glycol, 1,2-
butanediol, lactic acid, and glycerol. The first separation process consists of four
distillation columns in series, and the second separation process is composed of a
crystallizer followed by three distillation columns in series. Regarding the simulation, the
separation processes are simulated in steady state in with columns in conceptual
design. Then, the detailed engineering design is applied. In the detailed engineering
design simulation, single-end control structures were implemented for each column. The
temperature control steps are determined by applying the slope and sensitivity criteria,
and the parameters for the temperature controllers were determined using the Ziegler
and Nichols reaction curve method. The other controllers are tuned by applying
Heuristics. Finally, the performance of the control strategy against composition and
molar flow disturbances in the feed is analyzed. The control strategy implemented in the
second separation process effectively controls the product's molar fraction. In the first
separation process, although the single-end control structure fails to control the water
and acetol molar fraction, the others from the 1,2-propylene glycol, 1,2-butanediol, lactic

acid, and glycerol are maintained at the same design value.

Key words:

e DISTILLATION COLUMNS
e SINGLE-END CONTROL

e CONTROLLERS PID
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Capitulo |

1. Introduccidn

1.1 Antecedentes

Tuza et al. (2013) estudiaron el proceso de reformado de glicerol en fase
acuosa. La reaccion se llevo a cabo en un reactor discontinuo con catalizadores de Ni-
Cu, a 250°C y 270 °C. La maxima conversién de glicerol se logré a 270°C y se
detectaron los siguientes subproductos: acido lactico, acetol, y propilenglicol.
Ademas, se encontraron trazas de 1,2-butanodiol, ciclopentanona, 2,5-hexadiona

y 4-hidroxi-3-hexanona.

En el trabajo de Freire (2021) se aplicé el método de velocidad marginal de
vapor y se presentaron dos sistemas para la separacion de siete especies quimicas
procedentes de una solucién liquida producto del reformado de glicerol en fase acuosa.
La simulacién estacionaria de dichos procesos fue realizada en el software PRO/II,
version 10.2 (AVEVA, 2020b). El primer sistema de separacién empled una secuencia
de cuatro columnas de destilaciéon con un costo de $848942,82. El segundo sistema de
separacion se conformo de un equipo de cristalizacién por enfriamiento que separa el
agua, una bomba que eleva la presién, un intercambiador de calor, y tres columnas de
destilacion con precio de $4739476,90. El analisis de costos demostré que es mas
econoémico emplear un tren de columnas de destilacion en secuencia directa que
separar el agua por cristalizacion con posterior separacion mediante destilacion. Cabe
enfatizar que, por indisponibilidad de informacion en la literatura, el costo del
cristalizador correspondié a uno de tipo draft-tube-baffled, no correspondi6 a un
cristalizador por enfriamiento, el cual es el adecuado para el segundo sistema de

separacion.
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Skogestad (1997) realiz6 un estudio critico del estado en el que se presenta la
dindmica y el control de las columnas de destilacion en la actualidad. Durante afios se
ha estudiado el comportamiento de la columna de destilacién y sigue siendo un campo
activo en la investigacion. Con la aparicion de la computadora en 1950, la investigacion
se centrd hacia el desarrollo y la solucién de modelos para simular el comportamiento
dinamico y estacionario, y con ello el comportamiento de control. En dicho articulo se
abordan problemas que se pueden aplicar a todas las columnas, por ejemplo, mezclas
ideales y columnas de destilacién simple. Ademas, los avances han permitido
estudiar casos con configuraciones mas complejas. Estos incluyen el
comportamiento, control de columnas de destilacién azeotropica, y la posible

dindmica compleja de mezclas no ideales, y de columnas con acoplamiento.

En el trabajo de Al-Arfaj y Luyben (2002) se investig6 una variedad de
estructuras de control para una columna de destilacion reactiva de dos productos
ideales, demostrando el impacto del disefio de la columna en la facilidad del
control dinamico. El control de un solo extremo se puede utilizar si la zona de
reaccion de la columna tiene suficiente capacidad (retencién o catalizador). Se
puede manejar una amplia variedad de perturbaciones comunes y se estan
realizando estudios adicionales para desarrollar estructuras de control efectivas
para una variedad de sistemas especificos de destilaciéon reactiva. Existe un gran
numero de casos en base a la variedad de reacciones quimicas, la cantidad de
productos producidos, la cantidad de corrientes de alimentacion, la presencia de

componentes inertes en la alimentacion, etc.

Luyben (2010) presenta la produccién de cumeno a partir de benceno y
propileno, el cual consta de un reactor tubular y dos columnas de destilacion. Al

reactor que opera en fase de vapor ingresa la alimentacioén liquida fresca y el



24

benceno proveniente del reciclo. Seguidamente el efluente del reactor ingresa a
la primera columna de la cual se produce benceno en el destilado y es reciclado
nuevamente al reactor. La segunda columna se encarga de separar cumeno
deseado del p-diisopropilbenceno no deseado. La finalidad de este ultimo estudio
fue desarrollar un proceso econémicamente 6ptimo y una estructura de control de
toda la planta con la capacidad de contrarrestar perturbaciones en la velocidad
de produccioén. La estructura de control presentada para la columna con el uso de
controladores convencionales (Figura 1) proporciona un control dinamico
efectivo, logrando mantener los productos cerca de sus valores especificados,

luego de generar perturbaciones en la alimentacién.

Figura 1

Estructura de control para la seccion de columnas en la produccién de cumeno

Benceno
Recirculado
Cumeno

D2

Nota. Estructura de control con convencionales. Adoptado de Luyben (2010).

Pathak (2011) realiz6 un estudio de comparacién en el disefio econdmico
optimo y el control de toda la planta de dos procesos encargados de la

produccién de cumeno, el proceso convencional de alquilacion en fase de vapor,
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y la destilacién reactiva, mostrando que el proceso por destilacion reactiva es
47% mas barato y atractivo que el proceso convencional. Las estructuras de
control desarrolladas para toda la planta rechazan eficazmente las
perturbaciones provocadas en el cambio de composicién de los componentes en
la alimentacién. Ademas, se demuestra que el control inferencial de temperatura

dual en la columna de destilacién reactiva mantuvo la pureza del producto.

Igbal y Ahmad (2018) presentan una estructura de control en el proceso de
destilacién extractiva para separar la mezcla azeotrépica THF-Agua usando un
agente de arrastre el cual se seleccion6 en funcién de criterios econémicos. Al
evaluar la estructura de control de toda la planta se determind que la pureza se
mantiene luego de someter al proceso a variaciones en el flujo o composicion en

la alimentacion.

En el trabajo “Control of a Triple-Column Pressure-Swing Distillation
Process” Luyben (2017) desarrolla varias estructuras de control con la capacidad
de ofrecer control de toda la planta. Dichos sistemas se evallan mediante
simulaciéon dinamica en Aspen Dynamics variando el flujo y la compaosicion en la
alimentacién. El proceso estudiado tiene como fin separar por oscilacién de
presién una mezcla azeotrépica ternaria de acetonitrilo, metanol, y benceno en
tres productos de alta pureza, siendo el destilado de la tercera columna reciclado
nuevamente a la primera columna. Se alcanza un control eficaz en la calidad de
producto al usar un controlador en cada columna para la temperatura. Ademas, la
perturbacién en el flujo de alimentacion se contrarresta sin problemas, y se
determina que el sistema es sensible a los cambios en la composicién de

benceno en la alimentacion.
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Peng et al. (2019) investigaron el desarrollo de estructuras de control de
toda la planta de produccion de etilenglicol a partir de la hidrogenacion de oxalato
de dimetilo en Aspen Dynamics. Este proceso consta tipicamente de un reactor
seguido por tres columnas de destilacion para la separaciéon de los productos.
Ademads, se efectuaron tres estructuras de control: el control de temperatura de
un solo extremo CS1, el control por cascada CS2, y el control de relacion de
retroalimentacion CS3. Los resultados demostraron que la estructura de control

CS3 proporciona un control eficaz en toda la planta.

1.2 Planteamiento del problema

En la industria de procesamiento, existe un interés creciente por procesos
debidamente estandarizados que garanticen la calidad del producto con el menor
costo de produccion. Ademas, la normativa medioambiental, la seguridad,
estabilidad de los procesos, las condiciones econémicas en constante cambio y
la competitividad del mercado exigen mecanismos de control de procesos

(Chaves et al., 2016).

El control de un proceso de toda la planta requiere de sistemas y
estrategias con la capacidad de mantener el control eficaz de una planta quimica
gue consta de varias operaciones unitarias interconectadas. Una de las tareas de
control mas desafiantes a ser afrontada por los ingenieros petroquimicos es el
disefio de las estructuras de control adecuadas para un proceso especifico. Los
procesos a ser tratados se presentan en un diagrama de flujo complejo que
contiene varias operaciones unitarias diferentes, integracion de energia, y

corrientes de reciclo. Dado estos procesos, la correspondiente integracion, y la
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presencia de una variedad de equipos, se requiere usar los instrumentos y las

estrategias de control necesarias para lograr cumplir los objetivos de la planta.

En la literatura se han reportado trabajos investigativos sobre el control de
la columna de destilacion en la misma frecuencia que otra operacion unitaria. Su
popularidad se debe a que el control de la destilacién es un tema muy importante

y un desafio para el control de procesos (Luyben et al., 1999).

En relacion a la separacion de los productos del reformado de Glicerol en
fase liquida reportado por Freire (2021), no se ha proporcionado en la literatura el
disefio de control de toda la planta para el proceso de separacion de los
productos, asi como también, no se ha evaluado la correspondiente resiliencia a

perturbaciones que pueden ocurrir en dicho sistema.

Para este contexto el término resiliencia se puede definir como la
capacidad de resistencia que tiene un sistema frente a perturbaciones o

condiciones extremas (Martinez & Mula).

1.3 Justificacion e importancia

La evaluacién dinamica ha ganado cada vez mas importancia en los
ultimos afos en el campo del disefio de procesos. En gran parte porque los
disefios de procesos novedosos son mas eficientes, si se considera la
controlabilidad durante la etapa de ingenieria detallada. Mediante simulacion
dinamica, es posible monitorear el comportamiento de las principales variables
del proceso ante las perturbaciones propias de la operacion de una planta
industrial. Ademds, la posibilidad de sugerir diferentes estrategias de control y

evaluar su efecto sobre la operatividad permite estudiar varios escenarios en un
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tiempo relativamente corto. En general, los nuevos disefios de plantas, y las
estrategias de control deben garantizar la calidad del producto, la seguridad de
los procesos, la proteccion de los equipos, y el cumplimiento de las regulaciones
ambientales. Todos estos aspectos se pueden considerar al desarrollar modelos

dindmicos de disefios existentes o nuevos (Chaves et al., 2016).

Cabe enfatizar que el término controlabilidad indica si el comportamiento

de un sistema puede alcanzar un control aceptable (Esquivel, 2007).

Los sistemas de control de toda la planta son importantes ya que proveen
un ambiente seguro evitando accidentes entre el personal de planta, protegen el
medio ambiente evitando emisiones, y minimiza desperdicios. Las estructuras de
control previenen la ocurrencia de dafios en el equipo de proceso, mantienen el
control de la calidad deseada del producto con un alto volumen de produccién, y
por ultimo proporcionan una demanda reducida de mano de obra manteniendo el

indice de produccién de la planta en un costo minimo (Chaves et al., 2016).

Segun Luyben et al. (1999) el control de la destilacién es un area muy
importante y desafiante del control de procesos. Las plantas y procesos de
refinacion de petrdleo utilizan columnas de destilacion para obtener los productos
guimicos. La mayoria de los productos finales de una planta se producen por el
destilado o los fondos de una columna de destilacion, por tanto, un control

estricto de calidad de producto requiere un control eficaz para la columna.

El propésito de este proyecto es hacer uso de la simulacién dinamica para

establecer y evaluar una estructura de control en los trenes de destilacién de
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Freire (2021), que garantice el funcionamiento 6ptimo y seguro manteniendo las

especificaciones del producto.

14

14.1

Objetivos

Objetivo general

Disefiar y evaluar una estructura de control para el proceso de separacion

de especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol, por medio de la

simulacion dinamica en el software SimCentral.

14.2

15

151

Objetivos especificos

Disefiar la estructura de control de todo el proceso de separacion de especies
quimicas del reformado en fase liquida del glicerol, basada en el analisis de
grados de libertad y pautas cualitativas.

Simular el proceso en estado estacionario empleando el programa SimCentral.
Incluir la estructura de control al proceso y simular el proceso en estado
dinamico.

Evaluar y analizar la estructura de control instalada en el proceso de separacion

del reformado de glicerol en fase liquida.

Variables de investigacion

Variables independientes

Estructura de control del proceso de separacion.

Perturbaciones presentadas en la alimentacion.

Ganancia de controladores PID.
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Control de presion.

Control de nivel.

Control de flujo.

Control de temperatura.

Variables dependientes

Composicién Quimica.

30
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Capitulo Il

2. Fundamentacién Teoérica

2.1 Reformado en fase acuosa de glicerol

El uso de combustibles fasiles para la produccidon de hidrogeno resulta
preocupante debido al deterioro paulatino de sus reservas y a la emisién de COx
en los procesos industriales de reformado de hidrocarburos, proceso utilizado
comunmente para obtener hidrégeno. Por tal motivo, actualmente, las
investigaciones se centran en buscar nuevas alternativas renovables, no

convencionales para la produccion de H, (Callison et al., 2018).

El método de reformado en fase acuosa para producir hidrégeno ha
llamado mucha la atencién, por ser un método muy atractivo en el que se utiliza
el glicerol como materia prima principal (Ec. (1)). El glicerol es un subproducto
obtenido en la reaccidn de transesterificacién en el que se produce biodiesel
como producto principal a partir de aceites de origen vegetal y animal. Con el
aumento de la tasa de produccién de biodiesel a nivel mundial, se espera un
exceso de glicerol en el mercado. Por ende, aprovechar este producto para
producir hidrégeno con el método de reformado en fase acuosa genera muchas

expectativas (Tuza et al., 2013).

CsHgO0s + 3H,0 o 7H, +  3C0, (1)

Glicerol Agua Hidrogeno  Dioxido de Carbono

En el proceso de produccion de hidrégeno a travées del reformado en fase

acuosa de glicerol se obtienen subproductos en fase liquida a partir de una red de
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reacciones secundarias. Segun el estudio realizado por Tuza et al. (2013), usando
catalizadores de Ni-Cu, los principales subproductos que se detectan a 270 °C son
el acido lactico (Ec. (2)), acetol (Ec. (3)), y propilenglicol (Ec. (4)). Ademas, se
encuentran pequefias trazas de 1,2-butanodiol, ciclopentanona, 2,5-hexanodiona,

y 4-hidroxi-3-hexanona.

C3HgO5 - C3HgO03  + H, (2)
Glicerol Acido Lactico Hidrégeno

C3HgOs - CsHg0,  + H,0 (3)
Glicerol Acetol Agua

C3Hg0; + H, = C3HgO; (4)
Acetol Hidrégeno Propilenglicol

2.2 Separacion de especies quimicas del reformado de glicerol

Freire (2021) disefia y simula la separacion de siete especies quimicas
procedentes de una solucién liquida, producto del reformado de glicerol en fase
acuosa. Las especies que se recuperaron del proceso de separaciéon son agua
(A), ciclopentanona (B), acetol (C), 1,2 — propilenglicol(D), 1,2 — butanodiol (E),
acido lactico (G), y glicerol (H). El estudio se realiz6 en el software PRO/II,
version 10.2 (AVEVA, 2020b) y se tomaron en cuenta dos sistemas de separacion,

los cuales se sefialan a continuacion.

2.2.1 Primer sistema de separacion

El primer sistema de separaciéon empled una secuencia de cuatro

columnas de destilacion ordinaria (Figura 2). Los productos obtenidos después de
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la separacion por destilacion son agua con trazas de ciclopentanona, acetol 1,2 —
propilenglicol con trazas de 1,2 — butanodiol (D+E), acido lactico (G), y glicerol

(H). El costo total de este proceso se calcul6 en $848942,82 (Freire, 2021).

Figura 2

Primer sistema de separacion de especies quimicas del reformado de glicerol

Nota. Diagrama de proceso del primer sistema de separacién en PRO/II, versién 10.2

(AVEVA, 2020b). Tomado de (Freire, 2021).

2.2.2 Segundo sistema de separacién

El segundo sistema de separacion se conformé de un equipo de
cristalizacion por enfriamiento separador de agua, una bomba que eleva la
presiéon, un intercambiador de calor, y tres columnas de destilacion (Figura 3).
Los productos obtenidos después de la separacion por destilacion fueron trazas
de ciclopentanona con acetol (B+C), 1,2 -propilenglicol con trazas de 1,2 —
butanodiol (D+E), acido lactico (G), y glicerol (H). El costo de este proceso se

evalué en $4739476,90 (Freire, 2021).
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Figura 3

Segundo sistema de separacion de especies quimicas del reformado de glicerol

Nota. Diagrama de proceso del segundo sistema se separacion en PRO/II, versién 10.2

(AVEVA, 2020b). Tomado de (Freire, 2021).

2.3 Control de procesos

Segun Smith et al. (1991) un proceso es dinAmico por naturaleza, es decir,
estd sujeto a rotundos cambios y las condiciones deseadas no se cumpliran si no
se controlan las variables relacionadas con la pureza del producto, la velocidad
de produccion, y las variables de seguridad. El control automatico del proceso
permitirA mantener las variables importantes del proceso en el valor deseado a
partir de la manipulacion de otras variables que tengan efecto sobre las variables
a controlar. Las variables a controlar en una planta son: temperaturas, presiones,

niveles o alturas de tanques o recipientes, flujos, concentracion, etc.
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2.3.1 Términos y definiciones importantes del control de procesos

Antes de empezar en esta area de la ingenieria de procesos es preciso
definir algunos de los términos esenciales usados en el campo del control de

procesos.

2.3.1.1Variables

Arantegui (2011) indica que en el control de procesos se tienen presentes

las variables siguientes:

Variable controlada: Hace referencia a los parametros del proceso que
se quiere controlar (temperaturas, presiones, niveles, flujos, composicién, etc.),
buscando mantenerlos en un valor constante o seguir una trayectoria especifica

en el tiempo.

Variable deseada, referencia o set point: Se trata del punto o valor a la
gue se desea mantener la variable controlada ya sea, manteniéndolo constante o

dependiente del tiempo.

Variable manipulada: Son las variables del proceso que se pueden
cambiar para mantener la variable controlada en el punto deseado. ComuUnmente

se varian las tasas de flujo.

Variables no controladas: Parametros del proceso que no se pueden

controlar, pero se las puede cuantificar.
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Perturbaciones: Son las variables o entradas al proceso que generan
cambios en las variables controladas y las desvian de su referencia. Se

presentan en valores fijos y no pueden ser controladas.

2.3.2 Estrategias de control

2.3.2.1Control por retroalimentacion (feedback)

Debido a su simplicidad, la estrategia de control por retroalimentacién es
la més usada a nivel industrial. La Figura 4, muestra un sistema de control por
retroalimentacion y sus componentes basicos. Mediante el sensor se mide la
temperatura de salida de la corriente del proceso. Por lo general, este sensor se
encuentra conectado fisicamente a un transmisor, el cual toma la salida del
sensor y la convierte en una sefial con la suficiente intensidad para transmitirla al
controlador. El controlador recibe la sefial, la cual esté relacionada con la
temperatura, y la compara con el valor de referencia. Dependiendo del resultado
de esta comparacion, el controlador decide qué hacer para mantener la
temperatura en el valor deseado. Con base a esta decisién, el controlador envia
una sefial de accién al elemento final de control, el cual se encarga de manipular
el flujo de vapor. Este tipo de estrategia de control tiene la desventaja de
compensar una perturbacion después de que esta se haya propagado por todo el

sistema (Smith & Corripio, 1991).
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Figura 4

Estrategia de control por retroalimentacion

Sl Controlador

Elemento de Tc
control final =

Flujo de vapor

Flujo de proceso / L QD/
Ti(t) \ / T(t) Sensor

‘—

Transmisor

Nota. Diagrama de lazo de control por retroalimentacion para un intercambiador de

calor. Adaptado de Smith & Corripio (1991).

2.3.2.2Control por accién precalculada (feedforward)

En el sistema de control por accion precalculada (“feedfoward” por su
traduccion en inglés) se mantiene una desviaciéon minima de la variable
controlada con respecto a su referencia. Primero, se miden las perturbaciones y
se contrarrestan antes de que la variable controlada comience a desviarse de su
referencia. La Figura 5, muestra un ejemplo del control feedfoward aplicado a un
intercambiador de calor. El controlador mide las perturbaciones correspondientes
a la temperatura T;(t) y el flujo de alimentacién f(t).En funcién de esa medida,
toma la decision de como manipular la valvula manteniendo la variable controlada

en su referencia (Smith & Corripio, 1991).



38

Figura 5
Estrategia de control feedforward
Flujo de vapor

Elemento de
cantrol final

Controlador
feedforward

Transmisor%@ 14 N @
)

fty  Ti(y)

Flujo de proceso

‘—
Nota. Diagrama de lazo de control feedforward para un intercambiador de calor.

Adaptado de Smith & Corripio (1991).

2.3.2.3Control feedforward con compensacién por retroalimentacioén

El sistema feedforward contrarresta dos perturbaciones [f(t) y T;(t)] como
se muestra en la Figura 4, o mas perturbaciones. Al ingresar al proceso mas de
dos perturbaciones, el control feedforward resultara insuficiente, lo que generara
una desviacion de la variable controlada respecto a la referencia. A raiz de esto,
es necesario compensar el sistema con un control por retroalimentacion (Figura
6). De esa manera, el control feedforward contrarresta las perturbaciones méas
importantes del proceso y el control por retroalimentacidon se encarga de controlar

las demas perturbaciones.
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Figura 6
Estrategia de control combinada
Flujo de vapor

Elemento de
cantrol final

SP
Controlador Controlador

feedforward

| )
G.D (1_[) ‘/ L (Ti/ Transmisor
fty  Ti() / T(t) . Sensor

Flujo de proceso

‘—
Nota. Diagrama de lazo de control combinado para un intercambiador de calor.

Adaptado de Smith & Corripio (1991).

2.3.2.4Control en lazo cerrado y lazo abierto

La operacién en lazo abierto (Figura 7) se refiere a un sistema de control en
el que la salida del proceso o variable a controlar no afecta la accién del control,
es decir, no existe una igualdad dentro del rango de tolerancia entre el valor de la
variable de proceso y el deseado, por lo que este sistema tiende a ser sensible a
perturbaciones. La operacion en lazo cerrado o de retroalimentacion (Figura 8) es
la configuracién més utilizada en los procesos, ya sean mecéanicos, electronicos o
bioldgicos. En este sistema el valor de la variable a controlar se compara con el
deseado, contrarrestando perturbaciones y variaciones que puedan surgir en el
proceso (Angulo Bahén & Raya Giner, 2004). Cuando la accion tomada no afecta
la medicién, se dice que existe una condicidon de lazo abierto y no se alcanza el

control requerido.
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Figura 7

Control en lazo abierto

Referencia o Set Sefal de control Sefial de respuesta

Point

@————P Controlador Planta o Proceso

Nota. Diagrama de bloques para un control a lazo abierto. Adaptado de Angulo & Raya

(2004).

Figura 8

Control en lazo cerrado

Referencia o Set Sefial de error Sefial de control Sefial de respuesta
Point

{ Sensor

Nota. Diagrama de bloques para un control a lazo cerrado. Adaptado de Angulo & Raya

Planta o Proceso

(2004).

2.3.3 Elementos de un sistema de control

En un sistema de control se puede distinguir los siguientes elementos fisicos

o hardware.
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Figura 9

Hardware para un sistema de control

Planta o proceso Sensor

Intrumentos de

medicién y > Transductor
trasmisién
Linea de
Hardware > Controlador L
Trasmision

Elemento de
Control Final

Registrador

Nota. Elementos fisicos o hardware para un sistema de control. Adaptado de Adam

(2020).

El proceso o planta compone todo el conjunto de equipos y operaciones.
El proceso es el sistema en donde se va a realizar el control de las variables. El
sensor se encarga de medir la variable a controlar. Como sensor se pueden usar
termocuplas, rotametros, celdas de presién dinferencial, etc. El transductor o
conversor se encarga de acondicionar la sefial medida por el sensor para que
esta sea transmitida y reconocida facilmente por el controlador. Por ejemplo, en
el transductor se convierte una sefial neumatica en psig a una sefial eléctrica mA.
Las lineas de transmisién conducen la sefal de tipo neumatica o eléctrica desde
el sensor al controlador y luego del controlador al elemento de control final. El
controlador recibe la sefial de referencia junto con la sefial de la variable a

controlar. Este ultimo componente calcula la desviacion y toma una decision
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enviando una sefial de accion hacia el elemento de control final. EI elemento de
control final comunmente es la valvula de control, y se encarga de realizar la
decision tomada por el controlador. La valvula se abrir4 o se cerrara dependiendo
de la sefal de accién direccionada por el controlador. Finalmente, un registrador
se encarga de indicar de forma visual las variables presentes en el proceso, lo
cual permite al operador de planta el correspondiente monitoreamiento (Adam,

2020).

2.3.4 Controladores

2.3.4.1 Operacion auto/manual del controlador

En un modo automatico, el controlador decide la sefal y la envia al
elemento de control final para que se efectle la accién apropiada que
contrarreste la desviacién de la variable a controlar con respecto a su referencia.
Por otro lado, en el modo manual, el controlador no toma ninguna decisién, el
propio operador o personal de planta manipula a conveniencia la variable de
salida del controlador, ignorandose la variable de referencia (Smith & Corripio,

1991).

2.3.4.2 Accién del controlador

La acciéon de control es la direccion o cambio que realizara el controlador
en funcion del cambio de la variable de proceso o variable a controlar. En una
accion directa, la sefial de salida del controlador es proporcional al cambio de la
variable de proceso, es decir, al aumentar el valor de la variable de proceso

aumentard la magnitud de salida del controlador. En una accién inversa ocurre lo
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contrario, la salida del controlador aumentara si el valor de la variable de proceso

disminuye (Montgomery & McDowall, 2008).

Ejemplo de accidn inversa: Considérese la estructura de control para un
intercambiador de calor en la Figura 10. El proceso se mantiene inicialmente en
estado estacionario con un valor de referencia fijo. Supéngase, que la
temperatura de salida se incrementa por encima de la referencia. El controlador
capta esta desviacion y envia una sefial de menor magnitud que la
correspondiente en el estado estacionario a la valvula de control, la valvula se
cierra, y la temperatura de salida regresa a la referencia. De la misma manera, si
la temperatura de salida se reduce, el controlador envia una sefial de mayor
magnitud que la respectiva del estado estacionario a la valvula de control, la
valvula se abre, y la temperatura de salida regresa a su referencia (Smith &

Corripio, 1991).

Figura 10.

Controlador de accion inversa

Sefial de
reduccién ~
TC SP
N
I T(t) >SP

Flujo de vapor

Flujo de

proceso / L @
Ti(t) ﬁ\ / (1) ‘

Nota. Estructura de control con accidn inversa para un intercambiador de calor.

Adaptado de Smith & Corripio (1991).
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Ejemplo de accidon directa: Considérese la estructura de control de nivel
de liquido en la Figura 11. El proceso se mantiene inicialmente en estado
estacionario con un valor de referencia fijo. Supéngase gque la sefial de nivel se
incrementa por encima de la referencia, En este ultimo caso, para volver a la
referencia, la valvula se abre en un determinado porcentaje, con una sefial del
controlador de mayor magnitud que la proporcionada por este ultimo componente
en estado estacionario. De la misma manera, si el nivel desciende del punto de
referencia, el controlador enviara una sefial de descenso a la valvula de control,
la valvula se cerrara con la finalidad de regresar el nivel a su punto de referencia

(Smith & Corripio, 1991).

Figura 11

Controlador de accion directa

L(t) >SP

=

: @D L9 SP
) | Seraae

o

Nota. Estructura de control con accion directa para el nivel de liquido. Adaptado de Smith

M

& Corripio (1991).
2.3.4.3Controladores PID

Los controladores PID (Proporcional-Integral-Derivativo) han sido por

mucho tiempo los mas utilizados en aplicaciones industriales. En la actualidad,
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estos instrumentos siguen siendo los mas usados en el area de investigacion y
desarrollo de nuevas estructuras de control. Su popularidad se debe a que son
versatiles, son preferidos para el control de procesos dinamicos, brindan tiempos
de respuesta rapida a los cambios de las variables controladas, y son simples de
ajustar o sintonizar. Al usar este tipo de control se debe elegir un modo de
control. Al implementar una estrategia en el proceso de estudio, es necesario
especificar los parametros de ajuste para cada modo (P, | o D). Los parametros
de un controlador se determinan a partir de métodos de sintonizacién (Medina et

al., 2011).

2.3.4.3.1 Sefal de un controlador

La Figura 12 muestra un diagrama de bloques para un controlador PID. Al
controlador ingresa la sefal de desviacion correspondiente a la diferencia entre la
variable de referencia y la medida por el sensor. El controlador implementa los
modos de control y produce una sefial actuante de salida dirigida hacia el
elemento de control final. EI sensor mide la sefial de salida del proceso y lo
devuelve hacia el controlador generando un proceso en bucle (Medina et al.,

2011).

Figura 12

Algoritmo de controlador PID

Salida

PID

< { Sensor ¢

Nota. Diagrama de bloques para un controlador PID. Adaptado de Medina et al. (2011).

Proceso

Ajuste
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En la Figura 13 se muestra la gréfica tipica de respuesta de un
controlador. En esta Figura se muestran variables como el tiempo de crecimiento
Tr, el error de estado estable e(t), el sobrepaso Mp, y el tiempo de estabilizacion
Ts. El efecto de los algoritmos de control (P, | o D) sobre estas variables se

presenta en la Tabla 1.

Figura 13

Respuesta de salida de un controlador

546.09) - i N )

T[°F] 546.01

sasea| Jl ol

54589 e

545.85

545.77 : i : . : -
0.5 1 1.5 2 25 3 3.5 4

Time (hours)

Nota. Gréfico para la respuesta de salida un controlador. Adaptado de Medina et al.

(2011).
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Tabla 1

Efecto de las ganancias sobre la respuesta de salida en un controlador

Tiempo de Sobrepaso Tiempo de Error de estado
crecimiento (Tr) (Mp) estabilizacion (Ts) estable e(t)
Ko Reduce Aumenta Sin mucho efecto Reduce
Ki Reduce Aumenta Aumenta Elimina
Kg¢  Sin mucho efecto Reduce Reduce Sin mucho efecto

Nota. Efectos de las ganancias para el control. Adaptado de Medina et al. (2011).

2.3.4.3.2 Control proporcional

En un control proporcional (P), la respuesta de salida del controlador es
proporcional al producto de la ganancia proporcional y la sefial de error. Este tipo

de control se puede representar por la siguiente expresion:

Psqr = Kp e(t) (5)

Donde:

P, : Respuesta de salida del controlador.

K, : Ganancia proporcional.

e(t): Senal de error o diferencia entre la referencia (set point) y la variable

de proceso:e(t) = SP(t) — PV (t).

SP(t): Set point o referencia.
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PV (t): Variable de proceso.

En un controlador proporcional segun la Tabla 1, al aumentar el valor de
Kp, aumenta la velocidad de respuesta del sistema (Tr), se incrementa el
sobrepaso (Mp), y se reduce el error de estado estable e(t). Ademas, es preciso
mencionar gue Kp presenta un limite, cuyo sobrepaso generara inestabilidad en

el sistema de control (Mishra, 2011).

La funcién de transferencia de un controlador proporcional, luego de
aplicar la transformada de Laplace a la ecuacién 2, queda definida de la siguiente
forma:

Ge(s) = Ky (6)
Donde G, simboliza la ganancia del controlador. De esa forma, los
controladores proporcionales son caracterizados como simples, ya que poseen
un solo parametro de sintonizacion, Kp. Cuando se requiere controlar la variable
de proceso alrededor de la referencia, el controlador proporcional resulta eficaz.
En el caso de requerir un control en el que la variable de proceso debe
mantenerse en la referencia, el controlador proporcional resulta inadecuado

(Smith & Corripio, 1991).

2.3.4.3.3 Control proporcional-integral (PI)

En un control proporcional-integral (Pl), se agrega la accién integral al
controlador proporcional. De esta manera, el modelo mateméatico que representa

a la salida del controlador queda definida de la siguiente manera:

Pgqr = Kp e(t) + K; f e(t)dt ) (7)
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Segun la Tabla 1, la accién integral disminuye el tiempo de crecimiento
(Tr), incrementa el sobrepaso (Mp), y el tiempo de estabilizacién (Ts). Por altimo

elimina el error en estado estable (Medina et al., 2011).

En la Figura 14, se puede evidenciar mas claramente el efecto de la
accion integral sobre la respuesta de un proceso para un control de nivel. En una
accion proporcional P la respuesta muestra que la variable de proceso se desvia
del valor estable previo. Al usar la accion integral se consigue retornar al valor de

la variable controlada antes de la perturbacién (Smith & Corripio, 1991).

Figura 14

Accion integral en un sistema de contro

N

h(t), ft P

t=0 t=tf
Tiempo, min

Nota. Gréfico de respuesta de un proceso de control para nivel bajo la accion P y PI.

Adaptado de Smith & Corripio (1991).

La funcién de transferencia para un controlador Pl luego de aplicar la

transformada de Laplace a la ecuacion 7, queda definida de la siguiente forma:

K;
GC(S) = Kp + ?
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Ge(s) = K, (1 + %) (8)

Un controlador proporcional integral se logra sintonizar mediante dos

parametros: la ganancia proporcional (K,), y el tiempo integral (T;).
2.3.4.3.4 Control proporcional-integral-derivativo (PID)

En algunas aplicaciones se agrega el modo derivativo (D) al control PlI,
obteniéndose el control PID. El modo derivativo representa el cambio del error en
funcion del tiempo (Smith & Corripio, 1991). EI modelo matematico de la sefal

para un control PID se presenta a continuacion:

de(t)
i 9

Psal = Kp e() + K; [ e()dt + Kp

La accién derivativa D ayuda a disminuir las oscilaciones y el sobrepaso
de la sefal de respuesta. En la Figura 15, se presenta la sefial de control de
temperatura para un intercambiador de calor. Se observa que a un tiempo t,, el
error es pequefio pero positivo, y por lo tanto la accion proporcional e integral es
pequefa. Sin embargo, la pendiente o derivada es grande y positiva. El
controlador detecta la rapida separaciéon de la variable controlada respecto a la
referencia mediante el procesamiento del valor de la derivada del error, y elabora
una sefial de control. En un tiempo ty el error resulta mas grande, por lo que la
accion proporcional e integral sera grande. Sin embargo, la pendiente o derivada
del error es negativa indicando que el error comienza a disminuir, o que permitira
gue la accion derivativa no influencie en el valor de la sefial del controlador

enviada hacia el elemento final de control (Smith & Corripio, 1991).
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Figura 15

Accién derivativa en un sistema de control

72

e()

1
1
1
1
1
___________ o My oo P - e -
!
1
1
!
!
1

ta tb T —

Tiempo, min

T(1), °C

referencia

ta th t -
Tiempo, min

Nota. Graficos de la sefal de respuesta y error para el control de temperatura. Adaptado

de Smith & Corripio (1991).

La funcién de transferencia de un controlador PID, luego de aplicar la

transformada de Laplace a la ecuacidon 9, queda definida de la siguiente manera:

Kj Kj
GC(S) = Kp+?+?

Ge(s) =K (1+ Tis + Tids) (10)

Un controlador proporcional integral derivativo se logra sintonizar mediante
los parametros: ganancia proporcional(K,), tiempo integral (T;), y el tiempo

derivativo (T,).
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2.3.4.4 Método de sintonizacién Ziegler-Nichols para controladores PID

Para el desarrollo de los dos métodos de sintonizacion planteados por
Ziegler-Nichols es preciso recurrir a procedimientos experimentales con el fin de
seleccionar los parametros de un controlador (K,, Ti, y Tq) en funcion de la
respuesta transitoria de una planta, que brindan estabilidad al proceso en
estudio. Este recurso proporciona estimaciones razonables y es util en una planta

gue no se conoce el modelo matematico (Ogata, 2003).

2.3.4.4.1 Método 1 (Lazo Abierto)

Este método consiste en programar el controlador en modo manual o lazo
abierto, es decir, se opera directamente con la valvula, con una entrada en
escaldn unitario. Un ejemplo de entrada de escaldn unitario es el cambio
instantaneo del flujo de proceso de entrada de un intercambiador de calor desde
el valor de estado estacionario hasta un nuevo valor, Este ultimo método se
aplicara si la curva de respuesta proporcionada tiene forma de S. Este
procedimiento es posible realizar de forma experimental o por simulacién

dindmica (Ogata, 2003).

En la curva de reaccion obtenida se determina el tiempo de retardo L y la
constante de tiempo T, tal y como se indica en la Figura 16. Esto se logra
trazando una linea tangente al punto de inflexion de la curva de reaccion en

forma de S.

La entrada de escaldn unitario se produce a partir de un porcentaje de

variacion en la apertura de la valvula (Solé, 2009).
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Respuesta de un controlador en operacion manual
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A

i 0.6
Linea '
tangente ~._ (’/"
Curva de '
reaccion . —OP
1 0.5
,,,,,, .= i e
T time (rw'nutes)

Nota. Curva de reaccion en forma de S en donde, PV es la variable de proceso y OP el

porcentaje de apertura de la valvula. Adaptado de Ogata (2003).

Para determinar los parametros del controlador (K,, Ti, y Tq) por el método

de la curva de reaccion, Ziegler y Nichols recomiendan utilizar las férmulas

propuestas en la Tabla 2.

Tabla 2

Parametros del controlador para el primer método de Zieguel-Nichols

Tipo de Kp Ti Ty
Controlador
P T oo 0
L
T L
Pl 09— 0
L 0,3
T
PID 1.2 Z 2L 0,5L

Nota. Férmulas aplicadas en el célculo de los parametros del controlador. Tomado de

(Ogata, 2003).
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2.3.4.4.2 Método 2 (Lazo cerrado)

Se le conoce como el método de la ganancia ultima o prueba de lazo
cerrado, consiste en incrementar la ganancia proporcional K, manteniendo Ti=oo,
Tq4=0, y el controlador en modo automético. K, se incrementa desde 0 hasta un
determinado valor K¢ en donde la respuesta de salida tenga oscilaciones
constantes, como se muestra en la Figura 17. De la respuesta de salida con
oscilaciones constantes se puede extraer el valor de la ganancia critica K¢ y el
periodo critico P.,. Este método no resulta util si la sefial de salida no presenta

oscilaciones para ningun valor de ganancia proporcional K, (Ogata, 2003).

Figura 17

Respuesta de un controlador en operacién automatica

A AN
VARVART

Tiempo, min

e(t)

Nota. Gréfico de respuesta con oscilaciones constantes. Adaptado de Ogata (2003).

Para determinar los parametros del controlador (K,, Ti, y Tq) por el método
de la ganancia ultima, Ziegler y Nichols recomiendan utilizar las formulas

propuestas en la Tabla 3.
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Tabla 3

Parametros del controlador para el segundo método de Zieguel-Nichols

Tipo de Kp Ti Tq
Controlador
P 0,5 K., ed) 0
Pl 045K, 1 0
Epcr
PID 06K, 05P, 0125P,

Nota. Férmulas aplicadas en el célculo de los parametros del controlador. Tomado de

(Ogata, 2003).

2.3.5 Disefio de control de toda la planta

En el ambito industrial se exige simplicidad en las estrategias de control
instaladas para una planta, en donde los operadores tengan conocimiento de
como funciona. Los objetivos de un sistema de control en toda la planta incluyen
(1) seguridad en la operacion, (2) control de calidad del producto frente a
perturbaciones, (3) condiciones de proceso seguras, (4) sistema de control
automatico (no manual), (5) transiciones rapidas de tasas y calidad de producto,

y (6) reduccién de emisiones que afecten el ambiente (Luyben et al., 1999).

El disefio de control para una planta se basa en nueve pasos basicos
basados en un control heuristico general. Este procedimiento, descompone el
problema de control de toda la planta en niveles enfocandose en las
caracteristicas y problemas Unicos que posee una estrategia de control para toda

una planta. Para establecer la estrategia de control adecuada se debe responder
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a las siguientes interrogantes: ¢ Como gestionar la energia?, ¢ Cémo controlar
tasa de produccion?, ¢Como controlar la calidad del producto?, y ¢ Como

determinar la cantidad de reactivos nuevos a agregar? (Luyben et al., 1999).

El procedimiento de disefio cualitativo para el control de toda la planta

presentado por Luyben et al. (1999) consta de los siguientes pasos:

Paso 1. Establecer objetivos de control. Se relaciona con los objetivos
del proceso, incluyendo una tasa de produccién determinada, especificaciones de
calidad del producto, la determinacion de la demanda, las restricciones

ambientales, y de seguridad.

Paso 2. Determinar los grados de libertad. Se determina el nimero de
variables que se deben de controlar. La colocacién de las valvulas de control
puede tener el propdésito de mejorar el rendimiento dinamico, pero a menudo no

hay eleccién en su ubicacion.

Paso 3. Gestionar la energia del sistema. Los bucles de control se
establecen para mantener las temperaturas deseadas en sistemas de reaccién
exotérmica y endotérmica. Ademas, las aperturas de las valvulas de los flujos de
las corrientes de utilidad son las variables manipuladas por los controladores de

temperatura. Las corrientes de utilidad eliminan las perturbaciones del proceso.

Paso 4. Establecer la tasa de produccion. La tasa de produccion se
regula controlando el flujo de la corriente de alimentacién principal, o la corriente
de producto principal y cada una presenta su propia configuracién de control. La

velocidad de produccién se controla elevando la temperatura, aumentando la
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concentracién de reactivos, aumentando la retencion del reactor (en reactores de

fase liguida) o aumentando la presién del reactor (en reactores de fase gaseosa).

Paso 5. Controlar la calidad del producto y manejar adecuadamente
las restricciones relacionadas con la seguridad, operacion, y medio
ambiente. Se seleccionan las valvulas para controlar las variables relacionadas
con la calidad del medio ambiente, de seguridad y de calidad del producto. Se
regula la calidad del producto y se cumple con las restricciones de seguridad,
ambientales, operacionales, y de procesos. Esta actividad se lleva a cabo luego
de haber regulado la tasa de produccién y el efecto de las perturbaciones de

temperatura.

Paso 6. Establecer el flujo en cada corriente de reciclo y controlar las
acumulaciones de vapores y liquidos. Los inventarios incluyen tanto los niveles
de liquidos como las presiones de gas. Generalmente, las variables de nivel son
faciles de regular, deben controlarse manipulando una variable que tenga gran
efecto sobre ella. El control de accién proporcional se recomienda para el control
de lazos de nivel en unidades instaladas en serie. El control proporcional se
considera incluso en el control del nivel de un reactor para filtrar las
perturbaciones del caudal hacia el sistema de separacion en etapas posteriores

del proceso controlado, y mantener el nivel del reactor constante.

Paso 7. Revisar el balance de los componentes. Determinar el
movimiento de los componentes en el proceso, la entrada, la salida y la
generaciéon de los mismos. En este paso, los lazos de control evitan la

acumulacion de especies quimicas individuales en el proceso. Sin control, las
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especies quimicas a menudo se acumulan, especialmente en las corrientes de

reciclo.

Paso 8. Controlar de forma individual las unidades de proceso.
Instalar los lazos de control requeridos para operar cada unidad en el proceso.
Los grados de libertad proporcionan un control eficaz en cada unidad. Este paso
se considera luego de haber manejado los problemas anteriores en toda la

planta.

Paso 9. Optimizar la economia y mejorar el control dinamico del
proceso. Utilizar los grados de libertad restantes de forma eficiente. Luego de
cubrir los requerimientos basicos, se tiene grados de libertad restantes tales
como valvulas de control sin uso y controladores que se deben ajustar. Estos
grados de libertad se reservan para optimizar la economia del proceso en estado
estable (reduciendo el consumo de energia, e incrementando la selectividad) o

mejorar la respuesta dinamica.

2.3.6 Estructura de control para columnas de destilacion por analisis de grados

de libertad

El control de la destilacion es un tema muy importante y ha sido objeto de
estudio durante varias décadas por ingenieros de control en contextos
académicos e industriales. La selecciéon de la configuracion de control adecuada
para la destilacién implica un paso inicial donde los controles regulatorios se
implementan y luego se reduce el problema de control para identificar el mejor
acoplamiento de las variables controladas y manipuladas que permitan obtener el

control de composicion en la columna (Chaves et al., 2016).
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Seider et al. (2019) presenta el disefio del sistema de control para una

columna de destilacién de dos componentes por medio del andlisis de los grados

de libertad, para lo cual considera la siguiente ecuacién:
NManipuladas = NVariables - NDefinidasExternamente - NEcuaciones
Donde:

NManipuladas SON las variables a manipular en la columna.

(11)

Nvariables COrresponde al nimero de variables presentes en el proceso.

Necuaciones €S €l nUmero de ecuaciones independientes que describen el

proceso.

NpefinidasExternamente SON las variables definidas externamente.

2.3.6.1Variables del sistema de destilaciéon

Al usar Nt bandejas, la columna se modela con 4 Nt + 13 variables.

Composiciéon de vapor y liquido por etapas.

Flujos y acumulaciones de liquido en las etapas.
Composicién y acumulacién en el tambor de reflujo.
Tasas de flujo para el destilado y corriente de reflujo.
Composiciones de vapor y liquido en el sumidero.

Acumulacién de liquido en el sumidero.

Tasas de flujo para el producto de fondo y el vapor del hervidor.

Caudal y composicién en la alimentacion.
Presion en el condensador.

Requerimiento energético del condensador.

2.3.6.2Ecuaciones del sistema de destilacion

Una columna se describe mediante 4 Nt + 6 ecuaciones.

2 Nt
2 Nt

2



60

Balance de materia por especie en el sistema (Nt etapas, sumidero, y
tambor de reflujo). Nt + 2

Balanzas de materia total del sistema (Nt etapas, sumidero, y tambor de

reflujo). Nt + 2
Equilibrio de fases liquido-vapor (Nt etapas, y sumidero). Nr+1
Hidraulica de las bandejas. Nt
Movimiento dinamico del vapor total. 1

2.3.6.3Variables definidas externamente en el sistema de destilaciéon

Para este sistema de destilacion se asumen dos variables definidas

externamente, la tasa de alimentacion y la composicién (Seider et al., 2009)

2.3.6.4Célculo del numero de variables manipuladas

NManipuladas = 4Ny + 13 — 2 — (4N; + 6) = 5.

Por medio del andlisis de los grados de libertad se determinan 5 variables a ser

manipuladas y controladas en una columna de destilacion.

La presion del tope de la torre afecta de manera significativa la calidad de
los productos. Esta Ultima variable se tiene que controlar con la velocidad de
enfriamiento del condensador. El nivel del tambor de reflujo y el nivel del fondo
de la columna son controladas por los caudales de destilado y fondos,
respectivamente (Chaves et al., 2016). Seguidamente, segin Luyben (2013) para
una estructura de control de “un solo extremo” se controla sea una temperatura o
una composicion, y la relacién de reflujo-alimentacion R/F, o la relacion de reflujo

RR.
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2.3.7 Estructura de control de un solo extremo para columnas de destilacion

Una estructura de control ideal en una columna de destilacion deberia de
controlar las composiciones de componentes claves en los productos de destilado
y en los fondos. Sin embargo, el uso de esta estructura de control de
“composiciéon dual” no resulta recomendable, las razones son las siguientes: los
analizadores que miden la composicién tienen un precio alto de adquisicion y su
mantenimiento es costoso. Ademas, ingresa tiempo muerto al sistema de control

especialmente al utilizar analisis cromatogréafico (Luyben, 2013).

Ante este hecho, las estructuras de control de “un solo extremo” (Figura
18) son ampliamente utilizadas por brindar un control eficaz y simple, sin
necesidad de medir composiciones, y controlar ambos productos de la columna.
En una estructura de control de “un solo extremo” como se indicd anteriormente
se controla una temperatura o una composicion, la relacion de reflujo-

alimentacién R/F, o la relacién de reflujo RR (Luyben, 2013).

Para elegir una estructura de control de relacion de reflujo-alimentacién
(R/F) o relacién de reflujo (RR) se realiza una evaluacién de desempefio en
simulacion estacionaria. En este, se varia la composicién de alimentacién a la
columna, y se observan los resultados para las relaciones RR y R/F. La
estructura donde se observan menores cambios se selecciona para el control de

columna a un solo extremo (Peng et al., 2019).
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Figura 18

Estrategia de control de una columna de destilacién de un solo extremo

Nota. Diagrama para una estructura de control en un solo extremo. Adaptado de Peng

et al. (2019).

2.3.7.1Seleccién de etapa de control para la temperatura

La temperatura de una etapa se controla manipulando el flujo de vapor
gue ingresa al calderin. La dificultad es determinar la etapa en la cual la
temperatura tiene que mantenerse constante, para ello se plantean criterios que

son puestos a prueba en simulaciones de estado estable (Luyben, 2013).
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2.3.7.1.1 Criterio de pendiente

En el criterio de pendiente (“slope criterion” por su traduccién en inglés) se
observa el grafico de perfil de temperaturas de cada etapa. Un cambio
significativo (pendiente alta) de una etapa a otra indica un cambio de
composicién de especies. Mantener fija la temperatura en esta ultima bandeja
mantendra constante el perfil de composicién, evitando que las especies livianas
se envien al fondo, y las especies pesadas se envien hacia el tope de la columna

(Luyben, 2013).

Ejemplo: La Figura 19 muestra un grafico del perfil de temperaturas en
estado estable. Analizando las etapas teoricas desde el destilado hasta el fondo,
se puede observar que en la etapa 18 el perfil de temperaturas presenta un
cambio significativo de pendiente comparado con la etapa previa, por lo que se la

elegiré para el control de temperatura.

Figura 19

Perfil de temperatura para una columna de destilacion

160
140

- =
(=2 " ]
o o

=23
o

Temperatura, °C
[e=]
o

N B
o o

o

0 4 8 12 16 20
Etapa

Nota. Perfil de temperatura en estado estable para una columna de destilacion.

Adaptado de Peng et al. (2019).
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2.3.7.1.2 Criterio de sensibilidad

En el criterio de sensibilidad (“open-loop sensitivity” por su traduccién en
inglés) se busca la etapa donde haya el mayor cambio de temperatura para un
cambio en la variable manipulada. Se establece un cambio (0,1% del valor en
estado estable) en una de las variables manipuladas (por ejemplo, calor que
ingresa al reboiler o el caudal de reflujo) luego se determina los cambios de
temperatura en cada bandeja. Seguidamente, se calcula la ganancia de estado
estable que es la relacion entre el cambio de temperatura de la bandeja y el
cambio en la variable manipulada. La bandeja con el mayor cambio de
temperatura es la mas "sensible" y se selecciona para ser controlada (Luyben,

2013).

El criterio de pendiente es el método mas utilizado para la seleccién de la etapa
sensible a la temperatura. Sin embargo, este criterio no toma en cuenta las
interacciones con las variables manipuladas en un lazo de control. El criterio de

sensibilidad considera las interacciones con las variables manipuladas (Ma et al., 2018).

2.4 Software SimCentral

Segun Lacerda (2020) la plataforma de simulacién SimCentral se puso a
disposicion en el mercado en 2017 y es parte de una nueva generacion de
simuladores de procesos. Su objetivo es servir como una plataforma de proceso
completa, lo que permite la simulacién dindmica y en estado estacionario, y
también la evaluacion de equipos, la optimizacién de procesos y la capacitaciéon
de operadores. Se compone de tres modos distintos: Modo de proceso (Process),

modo de flujo de fluido (Fluid Flow), y el modo dinamico (Dynamics).
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Figura 20

Modos de simulacion en SimCentral

- P
! rocess

@ Fluid Flow

Nota. Captura de pestafia del modo de simulacién en el software SimCentral, version

5.0 (AVEVA, 2020b).

Tabla 4

Descripcion de los modos de simulacion

Modo proceso Modo flujo de fluido Modo Dindmico

Simula el proceso en Se prepara el disefio de Se investigan las
estado estacionario. equipos y tuberias para el estrategias de control.
traspaso al modo

dinamico.

Nota. Descripcion de los modos de proceso ejecutables en el software SimCentral.

Adaptado de AVEVA (2020a).

2.4.1 Partes que conforman SimCentral

v" Ventana Main Flowsheet. Es la ventana inicial del software, donde se
presenta el espacio o ambiente en donde se va a realizar la simulacién. En la
Figura 21 se observa todas las opciones y componentes que dispone este

software.



66

v" Ventana de seleccion del método. En la Figura 22 se observa los métodos o
paguetes termodindmicos que dispone SimCentral, version 5.0 (AVEVA, 2020b).
En esta seccidn se selecciona la fase y la densidad del fluido de proceso.

v" Ventana de seleccion de componentes. En la Figura 23 se observa la ventana
de busqueda de componentes o Component Browser, en donde se puede
hacer la busqueda de componentes, ya sea por su hombre, formula o
propiedades.

v" Ventana de seleccion de equipos. En la biblioteca de modelos, en la ventana
Process se puede observar todas las unidades de operacién que dispone

este software (Figura 24).
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Figura 21

Ventana Main Flowsheet en SimCentral version 5.0 (AVEVA, 2020b)

I,I/gﬁE Oy (™ )= AVEVA Process Simulation v5.0.0.1246 — O e
= Fluid Flow Dynamics Edit/View AVEVA™ Engineering Advanced Help
=
T 9@ O Ao R @
@ Fluid Flow Custom
(@ Dynamics  Input Spec Salved | ~| [simulstion Building ~ | [No Slate -] [Bue -| P"'“"""Q

[~ Vode | SolutonStatus | Smulatonfemplate | —ols | ——UoM | Theme | Canvas Background |

[ T Qe

[ A Overview

Nota. La Figura muestra la pestafia inicial Start de la barra de opciones.
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Figura 22

Métodos termodinamicos en SimCentral version 5.0 (AVEVA, 2020b)

> General
V¥ Methods
System @® |MNon-Random Two-Liquid (NRTL) (=
Binary Interaction Banks |deal ] a
Soave-Redlich-Kwaong (SRK)
Use Azeotrope Fill Peng-Robinson (PR)
SRK-Modified Panag.-Reid (SRKM])
Azectrope Data Banks PR-Modified Panag.-Reid (PRM) a

SRK-Huron-Vidal (SRKH)

D Use Henry's Law (select sclutes in Compeonent U o
Mon-Randam Twao-Liquid (NRTL)

Henry's Law Data Banks lUniversal Quasi-Chemical {UNIQUAC}E
Cortmund UNIFAC
Enthalpy/Entropy Route Wilson

Grayson-Streed
Improved Grayson-5Streed
[] Use Paynting Correction Regular Solution Model

Electrolyte NRTL
Include Activity Coefficient Variables in Fluid Stat@

[] Include Heat of Mixing (Excess Enthalpy) in Liqy

Phases @ |Liquid Only -

Liguid Density Default - Library Correlations =

Pure Component Property Override Data Bank @

[] Report Thermodynamic Calculation Warnings

Nota. En la Figura se muestran todos los métodos termodinamicos que dispone el

Software, 14 en total.



Figura 23

Ventana de seleccién de componentes

Nota. Como ejemplo se agreg6 a la lista los componentes el agua y di6xido de

carbono.
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v Component List TAVEZgo
MName Status Type Full Component Name Bank EBP S;?EVFI{W MW Composition Description
WATER @ Library Water System:SIMSCI 1
co2 @®  Library Carbon Dioxide System:SIMSCI 1]

Number of Components: 2
Sum of Starting Compaositions: 1
Add Component |System:SIMSCI 'l l l
Add Petro Component
> Component Data
v Component Browser
Bank Full Component Name”  Library Name Formula CAS Mumber NBP - K MW =
sysemsivsa <] | 1L I 101401
[] Leading [] Leading  []| Leading [ | Leading
+ System:SIMSCI (1.alpha.2.alpha.3.beta)-1,2TCCP C8H16 15890-40-1  383.55 112.215
+ System:SIMSCI 2,2',2"-Nitrilotris-AcetonitrileTETNITAM CBHEN4 7327-60-8 623 134.141
+ System:SIMSCI Abietic Acid ABIETIC C20H3002  514-10-3 649.7 302457
+ System:SIMSCI Acenaphthene ACENAP C12H10 83-32-9 550.54 154.211
+ System:SIMSCI Acenaphthylene ACENAPHT  C12H8 208-96-8 543.15 152.196
+ System:SIMSCI Acetal ACETAL C6H1402 105-57-7 377.35 118.176
+ System:SIMSCI Acetaldehyde ACETALD C2H40 75-07-0 294 440532
+ System:SIMSCI Acetaldol ACETALDL C4H802 107-89-1 88.1063
+ System:SIMSCI Acetamide ACTAMIDE ~ C2H5NO 60-35-5 4943 59.0678
+ System:SIMSCI Acetaminophen TYLENOL C8HINO2 103-90-2 530 151.165
+ System:SIMSCI Acetanilide ACTANLD C8HINO 103-84-4 576.95 135.166
+ System:SIMSCI Acetic Acid ACETIC C2H402 64-19-7 391.05 60.0526
+ System:SIMSCI Acetic Anhydride AC20 C4H603 108-24-7 4127 102.09
+ System:SIMSCI Acetoacetanilide ACEACEAN  C10HT1INC2 102-01-2 592 177.203
+ System:SIMSCI 2-Acetoacetoxy Ethyl Metha2 ACACEEM  C10H71405  21282-97-3 575 214.218
+ System:SIMSCI Acetol ACETOL C3H602 116-09-6 418.65 74.0794



Figura 24

Ventana de seleccidn de equipos
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Nota. SimCentral version 5.0 (AVEVA, 2020b) no dispone de todas las unidades de

operacion. Sin embargo, posee las unidades mas importantes involucradas en un

proceso.

2.4.2 Simulacion de una columna de destilacion en SimCentral

2.4.2.1Ingenieria conceptual

El modelo de disefio conceptual (Figura 25) consta de una alimentacion,

una columna, un condensador, y el reboiler. El condensador y el reboiler se
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modelan de forma interna a la columna posicionandose en la parte superior e
inferior de la misma. En este modo se establece la opcion Internals en bandejas
para incorporar a la columna los calculos de clasificacién y el tamafio de la
bandeja de acuerdo con la correlacion de inundacién de arrastre de Fair para un
espacio de bandeja de 24 pulgadas. Las etapas se dimensionan con un 78% de
inundacion de la bandeja, configurando el parametro hidraulico en
dimensionamiento. La variable Dcol mostraré el diametro maximo de la etapa

(AVEVA, 2020a).

Figura 25

Modo conceptual para una columna de destilacion

s SNK1

=1

SRC1 T

SNK2
Nota. Diagrama del modo conceptual para una columna de destilacion ejecutable en el

software SimCentral.

2.4.2.2Ingenieria de detalle

A partir del disefio conceptual se consigue la simulacién en ingenieria de
detalle (Figura 26). En este se coloca el condensador y el reboiler de forma externa.
Se suministra corrientes de reflujo configurando los pardmetros del condensador y

el reboiler en externo. El sumidero de la columna se configura de forma similar.
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Para garantizar que el flujo de vapor interno sea idéntico al modelo conceptual, se
cuantifica el consumo del recalentador del sumidero utilizando la variable RoutFrac
colocado un retorno del recalentador vaporizado al 30%. ElI condensador externo
consta de un modelo de intercambiador de calor con agua de refrigeraciéon en el

lado del tubo (AVEVA, 2020a).

Figura 26

Modelo de ingenieria detallada para una columna de destilaciéon

T

< %-

—tle

E ' ple =
Nota. Diagrama del modelo de ingenieria en detalle para una columna de destilacién

ejecutable en el software SimCentral versioén 5.0 (AVEVA, 2020d).
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Capitulo 1l

3. Metodologia de Desarrollo de Proyecto

Con el fin de cumplir con los objetivos planteados en el proyecto, en este
capitulo se detalla la metodologia desarrollada para la simulacion en estado
estacionario y dinamico del proceso de separacion de los productos del reformado de
glicerol en fase liquida reportado por Freire (2021), incluyendo el control del proceso en

el programa SimCentral, version 5.0 (AVEVA, 2020d).

En el programa SimCentral se simularon los dos sistemas presentados por
Freire (2021). Las condiciones de operacion, la composicién del flujo de alimentacion y
el paquete termodindmico se extraen del trabajo de Freire (2021), estableciéndose
pardmetros y equipos adicionales para llevar las columnas de un disefio conceptual a
un disefio en ingenieria de detalle para la simulacién dindmica. En un disefio de
ingenieria de detalle el condensador y el reboiler se modelan de forma externa (Figura
26) instalandose nuevas unidades tales como, intercambiadores de calor con corrientes
de enfriamiento para condensar la corriente que sale del tope de la torre,
intercambiadores de calor con corrientes de vapor para calentar la corriente recirculada
a la columna, valvulas y bombas que ayuden a regular el flujo y crear la diferencia de
presion en el proceso, separadores flash para separar el vapor de los productos
condensados y un divisor de flujo para dividir el destilado de la corriente de reflujo. Los
parametros de especificacién y dimensionamiento para estos equipos se establecieron

a base de Heuristicas sugeridos por Seider (2009).

Para el desarrollo de este trabajo se tomo en cuenta la estructura de control de
un solo extremo (Figura 18) presentado para Luyben (2013). Dicha estrategia puede ser

utilizada para controlar columnas de destilacion de mezclas binarias y
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multicomponentes (esta afirmacion se evidencia en los trabajos de Peng et al. (2019), y
Luyben (2013)). Luyben (1999) indica que se tiene los mismos grados de libertad para
controlar una columna de destilacion multicomponente que una binaria. Por lo tanto, al
igual que en la estrategia de control presentada por Seider et al. (2009) para controlar
una columna de destilacion binaria determinada a partir del analisis de grados de
libertad, en la estructura de un solo extremo se consideran 5 variables a controlar y

manipular, las cuales son:

1. La presién del tope de la torre, controlada por la valvula instalada en la
corriente de enfriamiento del condensador.

2. El nivel del tambor de reflujo, controlada por la valvula instalada en el flujo de
destilado.

3. El nivel de la columna, controlada por la valvula instalada en la corriente de
productos de fondo.

4. Latemperatura de una etapa especifica, controlada por la valvula instalada
en la corriente de vapor gue ingresa al reboiler.

5. Larelacién de reflujo-alimentacion R/F o la relacion de reflujo RR, controlada

por la valvula instalada en la corriente de reflujo.

Por ultimo, segun el paso 4 establecido en el proceso de disefio cualitativo para
el control de toda la planta expuesta por Luyben et al. (1999), en donde se puntualiza
que “la tasa de produccion se regula controlando el flujo de la corriente de alimentacion
principal, o la corriente de producto principal”. Por tanto, para garantizar un caudal de
alimentacion constante, se controla el flujo de la corriente de alimentacién principal en

ambos sistemas de separacion de Freire (2021).



3.1 Simulacién en SimCentral en estado estacionario o modo Process

3.1.1 Creacién de una nueva simulacion

Al abrir SimCentral se visualiza una pestafia denominada Create a new
simulation. Seccionar la opcién Process y proceder a cambiar el nombre de la

simulacion.

Figura 27

Creacioén de una nueva simulacién en SimCentral

75

systems. Size relief valves and piping in Process mode.
Rate flare netwaorks to calculate relief valve back pressures
in Fluid Flow mode.

Libraries : FlareLib, Fluids

Process, Controls, Fluids, Economics Flare ﬁ?

Simulate refinery and chemical plant flare collection piping

-

Nota. Seleccion de la plantilla Process.
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Figura 28

Cambio de nombre de la simulacién en SimCentral

= Start
o, O 4O
@ Fluid Flow

@Dynamics Input Spec Solved
| Mode | Solution Status |
+

Process Fluid Flo

Simulation name cannot be empty.
e

Nota. Colocacién del nombre del proceso a ser simulado.

3.1.2 Seleccion de unidades de medida

Para elegir las unidades de medida con las que se va a trabajar, hacer clic en

repository de la lista desplegable de UOM y seleccionar US Refining.

El software permite modificar las unidades de medida, usando el siguiente
proceso: clic en el icono de UOM— en UOM States. Luego, seleccionar Open States—

Repositiry— US Refining.
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Figura 29

Seleccién del sistema de unidades en SimCentral

iew AVEVA™ Engineenng Advanced Help
Ma K 4 -Ug
Simulation Building ~ IUumSIatES = | Blue hd
. - MNo Slate Repository P '
] g Sim 120
- US Refining
UomSlate1

Nota. Se selecciona las unidades US Refining.

Figura 30

Modificacion de las unidades para el sistema US Refining

9 ﬁ [¥] Show at Start iﬁ * I @

dved | * | |simulation Building * |  fus Re ~| [pe  ~|

s | Smuaton tempiate | Roles | [ heme | G

UOM Slates

Slate US Refining - Pressure Gauge Basis [101.325
g Repository »  Open Slate 4
: Sim 120 Create Slate » Unit Category
us Haﬁmng FCUETETamonT Mechanical
UomSlate1 Angle Mechanical
UomSlate? AP Relief Valve C Hydraulics

Nota. Se eligen las mismas unidades utilizadas en el trabajo de Freire (2021).



78

3.1.3 Seleccion de los componentes

Los componentes provenientes del proceso de reformado de glicerol en fase
liquida, segun reporta Freire (2021) son el agua (A), ciclopentanona (B), acetol (C),
1,2 — propilenglicol(D), 1,2 — butanodiol (E), acido lactico (G), y glicerol (H). La
seleccion de los mismos en SimCentral se realiza en Component List creando un

fluido en la barra de opciones de Fluid Library (Figura 31).

Figura 31
Seleccion de los componentes y especificacion de la composicion en la alimentacion

V Component List

Name Status Type Full Component Name Bank EBP S;i:Riw MW Composition
H20 @® Library Water System:SIMSCI 4875.2339
CPTN @ Library Cyclopentanone System:SIMSCI 0.1184
ACETOL @ Library Acetol System:SIMSCI 29.5682
12PG @® Library 1,2-Propylene Glycol  System:SIMSCI 28.7849
12BTD @® Library 1,2-Butanediol System:SIMSCI 0.1105
LACTIC @® Library Lactic Acid System:SIMSCI 21.0006
GLYCEROL @® Library Glycerol System:SIMSCI 45.1836
Number of Companents; 7

Sum of Starting Compositions: 5000

Add Component |system:siMsCl -| | l

Add Petro Component

Nota. Se seleccionan los 7 componentes en la opcion Component List.

Ademads, se tiene que especificar la composicién para las siete especies
guimicas en la alimentacion. La composicién y condicion de alimentacion

presentado por Freire (2021) se sefiala en la Tabla 5.
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Tabla b

Composicién de los componentes en la alimentacion

Compuesto Fraccion Flujo molar
molar [lbmol/h]
Agua 0,98 4875,23
Ciclopentanona? 2,4E-05 0,12
Acetol 0,006 29,57
1,2 — propilenglicol 0,006 28,78
1,2 — butanodiol ® 2,2E-05 0,11
Acido lactico 0,004 21,001
Glicerol 0,01 45,18

Nota. a,b: Trazas. Tomado de Freire (2021).

3.1.4 Seleccién del paguete termodinédmico
Se selecciona el método de Non-Random Two-Liquid (NRTL) como
paguete termodinamico en la opcién Methods. Cabe resaltar que se selecciona el

método NRTL utilizado en el trabajo de Freire (2021).
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Figura 32

Seleccion del paquete termodinamico

v Methods
System @ |Non-Random Two-Liquid (NRTL) -
Binary Interaction Banks System:SIMSCI Expand

Use Azeotrope Fill

Azeotrope Data Banks System:SIMSCI Expand

[] Use Henry's Law (select solutes in Component List)

Henry's Law Data Banks System:SIMSCI

Enthalpy/Entropy Route System >

D Include Heat of Mixing (Excess Enthalpy) in Liquid Enthalpy Calculations
[] Use Poynting Correction

Include Activity Coefficient Variables in Fluid 5tate

1

Phases @ |Vapor/Liquid (VLE)

[] Include non-equilibrium solid compaonents

Vapor Equilibrium Ideal Gas Law o

Liquid Density Library Correlations o

Pure Component Property Override Data Bank @

|:| Report Thermodynamic Calculation Warnings

Nota. Seleccion del método NRTL utilizado en el trabajo de Freire (2021).

3.1.5 Simulacién de los sistemas de separacion presentado por Freire (2021) en

disefio conceptual

En el modelo de disefio conceptual el condensador y el reboiler se
modelan de forma interna en la columna, posicionandose en la parte superior e
inferior de la misma, respectivamente. Este enfoque se basa en vélvulas internas,
calor directo y circuitos de control automatizados (AVEVA, 2020c). En la Figura

25 se observa este modelo de columna conceptual.
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3.1.5.1 Pasos para realizar una simulacién en modo conceptual

Los pasos que se presentan a continuacion son aplicados para simular la
COLUMNAL en el primer sistema de separacion. Las otras columnas del tren de

separacion presentan un desarrollo similar.

La estructura de una columna en disefio conceptual se la puede observar en la

Figura 25 y la configuracion tipica para este sistema se muestra en la Figura 33.

Figura 33

Configuracién de parametros para una columna en disefio conceptual

COLUMNAT1 (Process.Column) - ax
'V Configuraton A
0 NStages 27
A FeedStage
0 FeedStage[S2] 23
o SideDraws MNone =
(4] Condenser Internal =
0 Rebailer Internal =
(s Sump MNone *
0 Setup Solve =
@ ModeCheck Process ~
O Efficiency Contact =
0 Contact 1 fracti
> 9 StageContact

Nota. Estos parametros corresponden a la configuracion de la COLUMNAL en disefio

conceptual para el primer sistema de separacion.

El proceso a seguir para conseguir ese disefio se presenta a continuacion:
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1. En el modo conceptual, crear una fuente (Source) con las condiciones de
alimentacion deseadas. Conectar la fuente a un modulo de columna (Column)
presente en Model Library (Figura 34).

2. Dentro de la columna en la opcién Configuration especificar el nUmero de
etapas NStages = 27 y la etapa de alimentacién FeedStage = 23 (Figura 33).

3. En el parAmetro Condenser cambiar None por Internal. Al realizar este

cambio, aparecen las especificaciones RefluxRatio y VFCond (Tabla 6).

Figura 34

Seleccion de los iconos de columna (Column) y fuente (Source)
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Recycle Closedloo StreamCh Flag
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Nota. El icono se selecciona y se arrastra al ambiente de simulacion.
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Tabla 6

Especificaciones de un condensador interno

Parametro Especificaciones por
defecto
Estado Valor
RefluxRatio E 1,0
VFCond E 0,0

Nota. O indica que la variable se calcula, E indica que la variable esta especificada.

4. En el pardmetro Reboiler cambiar None por Internal. Al realizar este cambio,
aparecen las especificaciones BoilupRatio especificado en 1,0.

5. Insertar dos médulos Sink presentes en Model Library (Figura 34) y
conectarlos a la columna para los productos de tope y fondo,
respectivamente.

6. Especificar la presion del tope de la torre en el parametro Ptop = 30 psia
(Figura 35).

7. Especificar la caida de presién por etapa en el parametro DPStage = 0,108
psia (Figura 35). Este valor se calcula a partir de datos especificados por
Freire (2021) para la columna 1 del primer sistema de separacion, en donde
la presion del tope de la torre es de 30 psia y la presion en la dltima etapa es

de 33,266 psia, siendo que la columna posee 27 etapas.
Para determinar la caida de presion por etapa se aplica el siguiente célculo:

(33,266 — 30) psia psia
DPStage = =0.120967 ——
27 etapas etapa

8. Para especificar la caida de presion en el condensador y reboiler se
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considera la Heuristica 31 presentada por Seider (2009) en donde se
recomienda estimar la caida de presion en 1,5 psi para intercambiadores de
calor usados para hervir y condensar corrientes de proceso. La caida de
presion en el condensador y reboiler queda definida como, DPCond= 1,5 psi
y DPReb= 1,5 psi, respectivamente (Figura 35).

9. En la opcion Configuration, cambiar el parametro Setup de Configure a Solve.

Este cambio permite calculos rigurosos en la columna.

Figura 35
Especificacion de la presion del tope de la torre y la caida de presién por etapa

%  Pressures

Qo PressureDrop |Constant
(a] InletPressures,  Ignore =
& StaticHead Include =
[] Pecond 285 psia
0 Ptop 30 psia
] Pbtm 33.2661 psia
] Preb 347661 psia
0 DPcond 1.5 psi
0 DPstage 0.120967 psi
0 DPreb 1.5 psi
[0 DPeol 6.26612 psi
B Derflx -0.274604 psi

Nota. Los demas parametros se calculan por defecto.

10. Especificar el pardmetro Contact en 1,0.

Para una simulacion rigurosa la variable de contacto se establece en 1,0.
Con este valor las fases de vapor y liquido se mantienen en contacto y la
simulacion se resuelve sin perfiles de concentracion uniformes para el flujo

liquido y vapor (AVEVA, 2020a).
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11. Para cumplir con las especificaciones de disefio en la composicién de
destilado presentada por Freire (2021), cambiar las especificaciones de
RefluxRatio y BoilupRatio por dos especificaciones de flujo para el agua, Fc[H20]
= 4870,36 Ibmol/h, y acetol, FC[ACETOL] = 0,029 Ibmol/h, tal y como se
muestra en la Tabla 7.

12. Por dltimo, para obtener los volimenes de retencidn esenciales en una
simulacion de estado dinamico, es necesario establecer el pardmetro
Internals en Trays. Seguidamente, por recomendacién de AVEVA (2020a),
especificar el valor de 0,78 como factor de inundaciéon FFcol, lo cual permitira

calcular los diametros preliminares de las bandejas.

Tabla 7

Especificaciones de composicion deseada en el destilado

Parametro Especificaciones Especificaciones
por defecto Modificadas
Estad Valor Estado Valor
RefluxRatio E 1,0 O 0,364
BoilupRatio E 1,0 O 57,422
Fc[H20], Ibmol/h O 1333,98 E 4870,36
FC[ACETOL], Ibmol/h O 6,84E-08 E 0,029

Nota. O indica que la variable se calcula, E indica que la variable esta especificada.
3.1.5.2 Primer sistema de separacion en disefio conceptual

El primer sistema de separacion consta de cuatro columnas conectadas en serie.

Las condiciones de operacion para simular este sistema se toman del trabajo de Freire
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(2021). En la Tabla 8 se presentan todos los parametros para cada equipo utilizado en el

primer proceso de separacion.

Tabla 8

Condiciones de operacion para el primer sistema de separacion en disefio conceptual

, . COLUMN COLUMN COLUMN COLUMN
Parametro SimCentral

Al A2 A3 A4
Numero de NStages 27 27 37 19
etapas
Etapa de FeedStage 23 14 18 9
alimentacion
Condensador Condenser Internal Internal Internal Internal
Reboiler Reboiler Internal Internal Internal Internal
Presion superior Ptop [psia] 30 30 30 30
Caida de presion 5 o, 10si] 15 15 15 15
en el reboiler
Caida de presion
en el DF[’CSOi]”d 15 15 15 15
condensador P
Caida de presion
de la etapa DPstage 0,1209 0,0762 0,0735 0.0879
rRe(?IISj((:)Ion de RefluxRatio  0,3634 0,8870 2,2325 0,6922
Razon de flujo de
fondo de retorno BoilupRatio 57,2723 12,673 1,2579 0,7155
a la columna
Factor de Contact
eficiencia de ! 1 1 1 1

[fraction]

contacto
Configuracion de Setup Solve Solve Solve Solve
columna
Opciones
hidraulicas de Capacity Internals Internals Internals Internals
Columna
Factor de FFcol 0,78 0,78 0,78 0,78
inundacioéon

Nota. El diagrama de simulacion donde se especifican estos parametros y se instalan

las columnas nombradas en la presente Tabla se encuentra en la Figura 43.
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3.1.5.3 Segundo sistema de separacién en disefio conceptual

Para el segundo sistema de separacion en SimCentral no existe un médulo de
cristalizacion que separe el agua en la alimentacion inicial como lo presenta Freire
(2021). Esta afirmacion se constata en la Figura 36 en donde se muestran todos los

equipos disponibles en SimCentral para la simulacion de procesos.

Figura 36

Equipos disponibles en SimCentral

Source Sink Valve Pipe Mix Split Header Drum  Separator Column
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Analyzer FluidChan CompSplit Stream  DefFluid BurnerGas ValveExam PumpExa CompExa CompMap
ple mple mple Example
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FanExampI DefBurner DefChang ChangeExa SimpleTra Trays Stichlmair RxnDP DefRate DefKinetic
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Nota. En la siguiente Figura se observan todos los equipos o unidades de operacion

gue se pueden utilizar para simular un proceso en SimCentral.

Al no existir el equipo requerido para la operacién de cristalizacion se pasé a

utilizar el médulo CompSplit. Este Gltimo modelo permite dividir la alimentacion
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combinada en multiples salidas de cualquier compaosicién, presion y temperatura
deseada.

La separacién continua con una bomba que contrarresta la caida de presion en
el equipo CompSplit y en el intercambiador de calor modelo HXU. Con el intercambiador
de calor modelo HXU se consigue la temperatura de alimentacién a la primera columna.
La caida de presién en el intercambiador se especifica en 5 psi siguiendo la sugerencia
de la Heuristica 31 para liquidos de baja viscosidad presentada por Seider et al. (2009).
El proceso termina con un tren de separacién compuesta por tres columnas conectadas
en serie, las condiciones de operacion para cada equipo se extraen del trabajo de Freire

(2021) y se muestran en las Tablas 9, 10, y 11, respectivamente.

Tabla 9
Condiciones de operacion para el divisor de componente (DivComp) usado en el segundo

sistema de separacién

Parametros SimCentral Valor
Presién P [psia] 14,7
Temperatura T[°F] 31
Factor de . Recovery R[H20] =1
recuperacion

R[CPTN] =0

R[ACETOL]=0
[fraccion] R[12PG]=0
R[12BTD]=0

R[LACTIC]=0

R[GLYCEROL]=0

Nota. Las variables presentes en la Tabla son las que se especifican en la unidad de
divisor, las otras variables de este ultimo equipo vienen especificadas por defecto. El

nombre (DivComp) es el nombre del equipo divisor que se presenta en la Figura 44.
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Condiciones de operacion para la bomba y el intercambiador de calor usado en el

segundo sistema de separacion

Equipo Parametros SimCentral Valor
Bomba (P1) Incremento de :
presion DP [psi] 25,3777
Intercambiador de
calor modelo HXU  Volumen V[ 9] 23,95415
(E1)
Temperatura de To[°F] 77
salida
Caida de presion DP [psi] 5

Nota. Las variables presentes en la Tabla son las que se especifican en la unidad de

divisor, las otras vienen especificadas por defecto. P1y E1 son los nombres de los

equipos en el diagrama de simulacion que se encuentra en la Figura 44.

El volumen de 23,95415 ft2 para el intercambiador de calor E1 es estimado para obtener

un tiempo de retencién (tau) de 5 min al 50% del nivel, ya que segun (Luyben, 2010) el

dimensionamiento de los equipos es requerido en una simulacién dindmica.
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Condiciones de operacion para las columnas en disefio conceptual utilizadas en el

segundo sistema de separacion

Parametros SimCentral COLUMNA1 COLUMNA2 COLUMNA3
Ndmero de
etapas NStages 26 39 16
Etapade FeedStage 14 19 8
alimentacion
Condensador Condenser Internal Internal Internal
Rebolier Reboiler Internal Internal Internal
Presién superior .
de la columna Ptop [psia] 30 30 30
Caida de presion .
en el reboiler DPreb [psi] 1,5 1,5 1,5
Caida de presion
en el D'[DC;]”O' 1,5 1,5 1,5
condensador, P
Caida de presion DPstage 0,0794 0,0724 0,0998
de la etapa [psi]
Relacion de RefluxRatio 0,7057 26259 0,7406
reflujo
Razoén de flujo de
fondo de retorno BoilupRatio 1,2706 1,2614 0,7321
a la columna
Factor de Contact
eficiencia de ., 1 1 1

[fraccion]

contacto
Configuracion de Setup Solve Solve Solve
columna
Opciones
hidraulicas de Capacity Internals Internals Internals
columna
Factor de FFcol 0,78 078 078
inundacion

Nota. El diagrama de simulacion donde se especifican estos parametros y se instalan

las columnas nombradas en esta Tabla se encuentra en la Figura 44.



91

3.1.6 Simulacién de los sistemas de separacion presentado por Freire (2021) en

disefio de ingenieria detallada

El disefio conceptual es el punto de partida que permite migrar al disefio de
ingenieria de detalle. Este sistema se construye con circuitos externos para el
condensador y calentador configurando el pardmetro de Condenser y Reboiler en
External. Ademas, se activa el sumidero cambiando de None a Single en el parametro
Sump (Figura 37). La nueva estructura de simulacién detallada debe garantizar la

misma transferencia de vapor interna dictada en el disefio conceptual (AVEVA, 2020a).

3.1.6.1 Pasos para realizar una simulacién extendida en disefio de ingenieria de

detalle

Los pasos que se presentan a continuacién son aplicados para migrar del disefio
conceptual a ingenieria de detalle en la COLUMNAL del primer sistema de separacion.

Las siguientes columnas presentes en el tren de separacion tienen un desarrollo similar.

La configuracion tipica de una columna en ingenieria de detalle se muestra en la

Figura 37, mientras que el diagrama de flujo se la puede observar en la Figura 38.



Figura 37

Configuracion de parametros para una columna en disefio detallado

T1 (Process.Column) - . B8X
v Configuration
0 MNStages 27
> FeedStage
(o] SideDraws Mone ¥
> TempSensorStage
0 Condenser External ~
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0 Sump Single »
0 Setup Solve
& ModeCheck Process =
(] Efficiency Contact =
0 Contact 1 fraction
> 0 StageContact

Nota. Estos pardmetros corresponden al dimensionamiento de la COLUMNAL para el

primer sistema de separacion.
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Figura 38

Sistema de destilacion en disefio de ingenieria detallada
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Nota. En la Figura se presenta el diagrama tipico de una columna en disefio de

ingenieria detallada.

El proceso a seguir para conseguir el disefio de detalle de una columna de

destilacion se presenta a continuacion:

1. En el icono de la columna de disefio conceptual, cambiar la configuracion de Internal
a External para el condensador, lo cual elimina el condensador del icono de la

columna. Sin embargo, se mantienen las propiedades del disefio conceptual dentro
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de la columna hasta conectar una nueva corriente al puerto de reflujo.

2. Para modelar el condensador de forma externa se agrega por encima de la columna
el intercambiador de calor modelo HX presente en SteamLib. Luego, conectar la
corriente de proceso a lado de la carcasa, y una corriente que contiene agua de

enfriamiento al lado de los tubos. La configuracion del condensador es la siguiente:

e Para calcular el coeficiente de transferencia de calor global cambiar el parametro
UOption a Film.

e Establecer la caida de presion del sistema en 1,5 psi como lo recomienda Seider
(2009) en la Heuristica 31.

e Agregar una fuente que contenga la corriente de enfriamiento (CoolingWter)
conectada al lado de los tubos. Luego colocar las condiciones recomendadas
por la Heuristica 27 establecida por Seider (2009) para el uso de agua de
enfriamiento para condensar, en donde se especifica la condicion de entrada
para el agua de enfriamiento en 90°F de temperatura 14,6954 psia de presion, y
la temperatura de salida se especifica en 120°F.

e El mismo programa se encarga de calcular el flujo de agua de enfriamiento
requerido para condensar la corriente de proceso que sale de la parte superior
de la columna. Para conseguir este Ultimo objetivo se especifica los parametros
VFso= 0 y Tto=120°F, desvinculando las casillas de Duty en el intercambiador, y

W en la fuente de agua de enfriamiento.

3. Luego, la corriente condensada de productos proveniente del intercambiador de calor
se dirige a un separador flash o tanque de reflujo (Drum) para separar el producto
destilado del gas ventilado. El producto condensado se transporta a través de una

bomba (Pump) que contrarresta las caidas de presion presentadas en el
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intercambiador de calor y la valvula de control XV4 instalada en la corriente de
destilado (Figura 38). Seguidamente, la corriente condensada se dirige a un divisor
(Split) para dividir el reflujo del destilado, como lo indica la Figura 38. La condicién de
operacién de la bomba se muestra en la Tabla 13, seccién bomba.

. En el divisor (Split) se especifica la relacion de reflujo (RR), determinado en el disefio
conceptual.

. Ala corriente de gas separada del tambor flash se instala una valvula de control tipo
lineal. Las condiciones de operacion para esta valvula se muestran en la Tabla 12,
seccion valvulas de control. Seguidamente, conectar la corriente de reflujo al puerto
Rin de la columna para cerrar el circuito del condensador.

. Cambiar el parametro Internal a External para el reboiler, lo cual elimina el reboiler
del icono de la columna. Sin embargo, se mantienen las propiedades del disefio
conceptual dentro de la columna hasta conectar una nueva corriente al puerto de
ebullicion.

. Cambiar el parametro del sumidero (Sump) de None a Single.

. Modelar el reboiler conectando la corriente proveniente del puerto del sumidero a un
intercambiador de calor modelo HXTR, conocido como hervidor de termosifén, el cual

se configura de la siguiente manera:

e Establecer la caida de presion del sistema en 1,5 psi como lo recomienda Seider
(2009) en la Heuristica 31.

e Agregar una fuente que contenga una corriente de vapor (steam) conectada al
lado de la carcasa del modelo HXTR. Especificar la fraccion de vapor VF en 1,0.

¢ El mismo programa se encarga de calcular el flujo de vapor requerido para hervir
la corriente liquida que se recicla a la columna. El usuario debe especificar la

fraccion de vapor de salida del lado del tubo (VFso= 0), la fraccion de vapor de
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salida del lado de la coraza VFt0=0,3, y la temperatura de fuerza conductora DT
= 45°F, desvinculando las casillas Duty en el intercambiador, y W en la fuente de

agua de enfriamiento.

Para garantizar el proceso nucleate boiling evitando el proceso film boiling en un
intercambiador de calor destinado a hervir una mezcla liquida. Seider et al. (2009)
recomendaron emplear la Heuristica 28, la cual sugiere usar una temperatura de fuerza

conductora de 45°F.

A VFboilup se le conoce como la fraccion de vapor molar ilimitada de retorno del
calderin de columna. Para hervidores de agua el VFboilup que se aplica es de 1,0. Los
valores tipicos para los hervidores de termosifon estan en un rango de 0>VFboilup<0,4.
El valor elegido comunmente es de 0,3 en los parametros del sumidero en el modo
conceptual, el cual se especifica en VFto dentro del modelo HXTR para un disefio en

ingenieria de detalle (AVEVA, 2020c).

9. Finalmente, cerrar el circuito del reboiler, conectando la salida del producto del

modelo HXTR al puerto Bin de la columna.

3.1.7 Control del proceso

La estructura de control que se utiliza para todas las columnas de destilacion es
la de un solo extremo (Figura 18) como se indic6 anteriormente, puesto que esta
estructura de control es la mas comun en el control de procesos para columnas de
destilacion (Luyben, 2013). Segun Luyben (2010) para el andlisis de una simulacién
dinamica es necesario agregar valvulas de control y bombas al proceso o planta.
Ademas, se requiere determinar los volimenes de todos los recipientes presentes en el

proceso considerando 5 minutos de retencion al 50% del nivel (Luyben, 2010).
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En la estructura de control indicada en el dltimo parrafo se controla una
temperatura, la relacion de reflujo-alimentacién R/F, o la relacion de reflujo RR

(Figura 18).

3.1.7.1 Equipos requeridos para la simulacién dinamica impulsada por presion

3.1.7.1.1 Valvulas de control

En una simulacion dinamica es necesario garantizar las condiciones de flujo-
presion en el proceso. Por tanto, el uso de valvulas ayudara a regular el flujo y crear la

diferencia de presién (Chaves et al., 2016).

Las valvulas requeridas en una columna de disefio en ingenieria de detalle
(Figura 39) son: XV1, XV2, XV3, XV4, XV5, XV6, XV7, y XV8. Para especificar la caida
de presion en las valvulas de control se consider6 la Heuristica 38 recomendada por
Seider (2009), la cual sugiere una caida de presion de al menos 10 psi. La

especificacion de parametros para cada valvula se presenta en la Tabla 12.

Las presiones de entrada mostradas en la Tabla 12, 35,777 psien XV1y
14,6959 psi en XV2, corresponden a la presion de la corriente de alimentacién principal
presentada por Freire (2021), y la presion de entrada especificada para la corriente de

agua de enfriamiento, respectivamente.

La posicion manual o porcentaje de apertura de valvula se define en 0,5. Este
valor se acoge en base a la especificacion tipica realizada por Chavez et al. (2016) para
la simulacién dinamica de sistemas de control. Cabe recalcar que en la simulacion
dinamica la apertura de valvula no se mantendra en 0,5. Este ultimo valor cambiara

hasta adecuarse en un valor que permita controlar la variable de proceso.
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Figura 39

Sistema de destilacion en disefio de ingenieria detallada
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Nota. Las valvulas que se observan en la Figura fueron instalas a la COLUMNAL del

primer sistema de separacion.
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Condiciones de operacion de las valvulas presentes en una columna en ingenieria

detallada

Curva Coeficiente Caida de Posicion Presion de

caracteristica de flujo presion manual entrada
(Char) (Cv) (DP), psi (ManPos) (P1), psia

XV1 Lineal Por defecto  Por defecto 0,5 35,777

XV2 Lineal Por defecto 10 0,5 14,6959
XV3 Lineal Por defecto 10 Por defecto Por defecto
XV4 Lineal Por defecto 10 0,5 Por defecto
XV5 Lineal Por defecto Por defecto 0,5 Por defecto
XV6 Lineal Por defecto 10 0,5 Por defecto
XV7 Lineal Por defecto 10 Por defecto Por defecto
XV8 Lineal Por defecto Por defecto 0,5 Por defecto

Nota. Las condiciones mostradas en la Tabla seran usadas para todas las valvulas

instaladas en las otras columnas del primer y segundo sistema de separacion ubicadas

en la misma posicion del diagrama de la Figura 39.

Luego de instalar las valvulas sefialadas, en el icono de la columna, cambiar el

parametro InletPressures de la columna de Ignore a Balanced. Este Gltimo cambio

establece todas las presiones de entrada a las respectivas presiones de etapa de

alimentacion (AVEVA, 2020a).

3.1.7.1.

2 Bombas

Con el propésito de contrarrestar las caidas de presion en el proceso de

destilacién con disefio detallado se instalan bombas, P1y P2 (Figura 39). Para la
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bomba P1 se especifica un incremento de presion de 12 psi, lo cual contrarresta la
caida de presion en el intercambiador de calor E1 de 1,5 psiy en la valvula XV4 de 10
psi. En la bomba P2 se especifica un incremento de presidén de 11 psi para contrarrestar
la pérdida de presion de 10 psi presentada en la valvula XV8. Las condiciones para

ambas bombas se muestran en la Tabla 13.

Tabla 13

Condiciones de operacion de las bombas presentes en una columna en ingenieria

detallada
Eficiencia
Bomba ng(;\r/nabie Constante Incremento de Velocidad
(CurveType) presion (DP), psi (Speed), rpm
(eta)
P1 DefPump 0,7 12 3600
P2 DefPump 0,7 11 3600

Nota. P1y P2 son las bombas de la seccion del destilado y del fondo de una columna,
respectivamente (Figura 39). Las condiciones de operaciéon de las bombas de la seccion
del destilado o del fondo de todas las columnas de los dos sistemas de separacion son

las mismas.

El icono Rcy conocido como modelo de reciclo, es utilizado para mejorar la
convergencia de las corrientes de reciclo. En este ultimo icono, se especifica el tipo de
fluido y la operacién en Normal (Figura 40). Para los modos Fluid Flow y Dynamics
presentes en SimCentral, la operacion generalmente debe establecerse en Normal

(AVEVA, 2020c).
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Figura 40

Configuracién de los pardmetros para el modelo Rcyl.

v  Configuration
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>  No Group

Nota. Esta barra de ajuste de pardmetros se la obtiene haciendo doble clic sobre el
icono de reciclo instalado en la corriente que ingresa al reboiler para la COLUMNAL en

el primer sistema de separacion

3.1.7.2 Dimensionamiento de equipos

Las columnas se dimensionan especificando 0,78 en el factor de inundacién
FFcol (Figura 41). Esta tltima especificacion permite calcular los diametros preliminares

de las bandejas (AVEVA, 2020a).

El volumen para los tambores de reflujo (Drum) de cada columna se

dimensionan considerando el tiempo de retencién (tau igual a 5 min) como lo
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recomienda Luyben (2010). Dentro del icono de cada tambor de reflujo se especifica los

parametros tau y la relacion L/D (Figura 42).

Figura 41

Configuracion de los parametros de dimensionamiento para las columnas

¥ Sizing
(a] Internals| Process.SimpleTray ™
0 Capacity Internals =
B Dcol 8.41294 ft
> [1 D
> O Dstep :
0 FFcol 0.78 fractioné
> ] FF ;
[] Heol 52.2638 ft
(=] Hstage 19357 fi

Nota. Estos parametros corresponden al dimensionamiento de la COLUMNAL para el

primer sistema de separacion.

Segun Bahadori (2014) la relacion L/D para separadores horizontales tiene un
rango de 2,5 — 5. Para cumplir con esta restriccion se elige el minimo valor posible, es

decir, L/D=2,5.
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Figura 42

Configuracién de los pardmetros para el tambor de reflujo

V1 (Process.Drum)

InletPressures Balanced
Separation Equilibrium
StaticHead Include
ModeCheck Process
v \essel Data
0 Orientation Horizontal =
L 13.9207 ft
D 5.56829 ft
LD 2.5
tau 5 min
Geometry.HeadRatio 0
Vv Operation
29,855 psia
250125 F _
0 MMBtthé

2E-4 maol frac

D OW OO

0.5 fraction

Nota. Esta ventana de ajuste de parametros se la obtiene haciendo doble clic sobre el
icono del tanque de reflujo que se encuentra en el circuito de reflujo en la COLUMNAL

del primer sistema de separacion de Freire (2021).

3.1.7.3 Procedimiento para seleccionar la estructura de control de relacion de

reflujo/alimentacion (R/F) o relacién de reflujo (RR)

Para identificar la estructura de control mas conveniente para las columnas de
destilacion, se realiza la evaluacion de desempefio en el modo estacionario en disefio

conceptual para ambos sistemas de separaciéon. Segun Luyben (2013) la variaciéon que
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se debe considerar es la fracciébn molar de los componentes clave en la alimentacion,

debido a que este cambio altera las relaciones de flujo, la composicion y los perfiles de

temperatura de la columna. Los pasos para determinar la estructura de control para las

columnas se detallan a continuacion:

1. Registrar la relacién de reflujo RR y la relacion de reflujo a alimentacion R/F
presentes en la simulacion de disefio.

2. Variar las composiciones de los componentes clave pesado y clave ligero en la
alimentacién de la columna, para lo cual se tiene que considerar un rango de
variacion en torno a la composiciéon de disefio.

3. Registrar todos los valores encontrados de RR y R/F que se requieren para cada

cambio en la composicion.

4. La relacion gue reporte menor cambio se considera como estructura de control de un

solo extremo.

Tabla 14

Ejemplo de andlisis de sensibilidad de la composicion de la alimentacién

ZH,0 ZACETOL R/F RR
0,9800 9,14E-04 0,3385 0,3475
0,9775 3,41E-03 0,3386 0,3476
0,9750 5,91E-03 0,3547 0,3641
0,9745 6,41E-03 0,3587 0,3682
0,9740 6,91E-03 0,3588 0,3684

Nota. En la Tabla se muestra la evaluacién de desempefio realizada para la

COLUMNAL del primer sistema de separacion, en donde el agua es el componente

clave liviano y el acetol el clave pesado.



105

3.1.7.4 Procedimiento para seleccionar la etapa de control para la temperatura

El método pendiente es el mas simple y nos ayuda a determinar la posible etapa
para el control de temperatura. El método de sensibilidad ayudara a verificar si la etapa

seleccionada con el método de la pendiente es adecuada.

Para determinar la etapa en donde se aplicara el control de temperatura se usan
los métodos de la pendiente y el de sensibilidad, siguiendo los pasos presentados a

continuacion:

1. Del disefio conceptual de columna en estado estacionario, extraer el perfil de
temperaturas de cada plato.

2. Usar el programa Matlab versiéon 2015 para graficar la curva que representa la
temperatura en funcién de las etapas (Temp. vs Netapas).

3. Localizar la etapa en donde la curva describe la pendiente mas pronunciada.
Considerar esta Ultima etapa como posible candidata para el control de temperatura.

4. Para aplicar el método de sensibilidad se cambiara el valor de la variable
manipulada, para este trabajo. Por recomendacion de Luyben (2013) se toma el flujo
de calor que ingresa al reboiler como variable a manipular.

5. El porcentaje a variar recomendado por Luyben (2013) es el 0,1 % del calor
estacionario determinando todos los cambios de temperatura en cada bandeja.

Seguidamente, se calcula la ganancia de estado estable que es la relacion entre el

cambio de temperatura de la bandeja y el cambio en la variable manipulada (ATemp).

ACalor

La bandeja con el mayor cambio de temperatura es la mas "sensible" y se selecciona

para ser controlada (Luyben, 2013).
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3.1.7.5 Procedimiento para sintonizar los controladores PID

3.1.7.5.1 Ajuste de parametros para el control de niveles, presiones y flujos

presentes en las columnas de destilacidon

Para el ajuste de los parametros del controlador se considera la siguiente

Heuristica recomendada por Chaves et al. (2016) y Peng et al. (2019).

Para el control de nivel se recomienda una ganancia proporcional Kp = 2 (Peng
et al., 2019), y si se requiere un comportamiento dindmico mas acelerado se especifica
una ganancia proporcional Kp = 10 (Chaves et al., 2016). En este trabajo se especificd

una ganancia proporcional de 10 para todos los controladores de nivel.

Para el control de presién se utilizé controladores proporcionales-integrales (Pl),

especificando una ganancia proporcional Kp = 10 y un tiempo integral Ti= 20 min.

En el control de flujo también se utilizé controladores proporcionales-integrales

(PI), especificando una ganancia proporcional Kp = 0,5 y un tiempo integral Ti= 0,3 min.

3.1.7.5.2 Ajustes de parametros para el control temperatura presente en las

columnas de destilacion

Peng et al. (2019) indica que los controladores para temperatura deben
ajustarse debido a que estos lazos proporcionan retrasos dindmicos en los procesos
industriales. Por este motivo se ha seleccionado el método de sintonizacion de curva de

reaccion presentado por Ziegler y Nichols.

El proceso utilizado para el ajuste de los controladores de temperatura mediante

el método de curva de reaccion de Ziegler y Nichols se describe a continuacion:
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1. Activar el proceso desde el modo estacionario al modo dinamico.

2. Representar graficamente las sefiales de respuesta de salida del controlador
(variable de proceso PV, y apertura de valvula OP) en funcion del tiempo. En
SimCentral se logra mediante el icono Trend presente en la barra de opciones Tools.

3. Elicono Trend se arrastra al ambiente de simulacion. Seguidamente se seleccionan
las variables a representar (PV y OP) de un controlador de temperatura especifico.

4. Configurar el controlador de temperatura en modo manual, elevar la apertura de
valvula (OP) de 0,5 a 0,6 y poner en marcha la simulacion.

5. Se genera una curva de reaccion en forma de S. Trazar una linea tangente al punto
de inflexién de la curva para encontrar el tiempo de retardo L y la constante de
tiempo T. Estas variables permiten determinar los parametros del controlador

mediante las férmulas presentes en la Tabla 2.

3.1.7.6 Andlisis dinamico de la estructura de control

Para este proyecto se sigue la metodologia de rendimiento dinAmico propuesta
en el trabajo de Luyben (2010) en donde se determina el efecto de perturbaciones sobre
la calidad de los productos. Perturbaciones impuestas en el flujo molar y fraccion molar
de la alimentacidn principal, determinando la eficacia de la estructura de control de un

solo extremo instalada en los procesos de separacion de Freire (2021).
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Capitulo IV

4. Analisis y Discusiéon de Resultados

4.1 Resultados para la simulacion en disefio conceptual de los sistemas de

separacion de Freire (2021)

Los productos obtenidos en el primer sistema son el agua con trazas de
ciclopentanona en el destilado de la COLUMNAL, acetol con una cantidad de agua
pequefia en el destilado de la COLUMNAZ2, 1,2 -propilenglicol con trazas de 1,2 —
butanodiol en el destilado de la COLUMNAZ3, acido lactico en el destilado y glicerol en
los fondos para la columna 4. Para el segundo sistema se obtiene agua en el divisor de
componentes DivComp, acetol con trazas de ciclopentanona en el destilado de la
COLUMNAL, 1,2 - propilenglicol con trazas de 1,2 — butanodiol en la COLUMNAZ2, acido

lactico en el destilado y glicerol en los fondos de la COLUMNAS.

En la Figura 43 y 44 se presentan los diagramas de simulacién utilizados en el
ambiente de simulacién de SimCentral para simular en disefio conceptual el primer y

segundo sistema de separacion de Freire (2021)

El resultado para los flujos molares de cada especie quimica se presenta en la
Tablas 15y 17, para el primer y segundo sistema, respectivamente. Mientras que la
composicion en las corrientes para cada especie quimica se muestra en las Tablas 16 y
18 para el primer y segundo sistema, respectivamente. En las Tablas mencionadas se
observa que los flujos molares y la composicién para cada especie quimica coincide con
los obtenidos por Freire (2021). Esta similitud se debe a que el método termodindmico y
las condiciones de operacion para cada equipo fueron extraidos del trabajo de la misma

autora.
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Figura 43

Disefio conceptual para el primer sistema de separacion

D4

COLUMNA1 COLUMNA2 COLUMNA3 COLUMNAG o 19
B4

Nota. Este sistema de separacion se compone de cuatro columnas de destilacion conectadas en serie.
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Figura 44

Disefio conceptual para el segundo sistema de separacion

S10
D3

FEED

s11
COLUMNAT COLUMNAZ COLUMNA3 B3

Nota. Este sistema de separacion se compone de un divisor de componentes que separa el agua al inicio del proceso,

seguido de una bomba, un intercambiador de calor, y tres columnas de destilacién conectadas en serie.



Tabla 15

Flujos molares para cada especie quimica en el primer proceso de separacion
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Flujos molares [Ibmol/h]

Especie

quimica s1 S3 sS4 S5 S6 s7 S8 S9 S10
Agua 4875,23 4870,36 4,88 4,88 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 0,12 0,12 0 0 0 0 0 0 0
Acetol 29,57 0,03 29,54 29,51 0,03 0,03 0 0 0
1,2- 28,78 0 28,79 0,03 28,76 28,73 0,03 0,03 0
propilenglicol
1,2-butanodiol 0,11 0 0,11 0 0,11 0,11 0 0 0
Acido lactico 21 0 21 0 21 0,021 20,98 20,96 0,021
Glicerol 45,18 0 45,18 0 45,18 0 45,18 0,045 45,14

Nota. El diagrama de simulacion en disefio conceptual para el primer proceso de separacion se presenta en la Figura 43.



Tabla 16
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Fraccion molar de cada especie quimica en las corrientes del primer proceso de separacion en disefio conceptual

Fracciones molares

Especie
quimica s1 S3 s4 S5 S6 S7 S8 S9 S10
Agua 0,975 0,999 0,038 0,142 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 2,37 E-05 2,43E-05 0 0 0 0 0 0 0
5,91 E-03 6,07E-06 0,228 0,857 3,1E-04 1,01E- 0 0 0
Acetol 03
1,2- 5,76 E-03 0 0,222 8,4E-04 0,302 0,994 4 34E- 1,37E- 0
propilenglicol 04 03
. 2,21 E-05 0 8,5 E- 0 1,2 E- 3,82E- 0 0 0
1,2-butanodiol 04 03 03
. L 4,20 E-03 0 0,162 0 0,223 7,27E- 0,32 0,996 4 64E-
Acido lactico
04 04
. 9,04 E-03 0 0,349 0 0,475 0 0,683 2,15E- 0,999
Glicerol

03

Nota. El diagrama de simulacion en disefio conceptual para el primer proceso de separacion se presenta en la Figura 43.



Tabla 17

Flujos molares para cada especie quimica en el segundo proceso de separacion en disefio conceptual
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Flujos molares [Ibmol/h]

Especie

quimica s1 s2 s3 S6 s7 S8 S9 S10 s11
Agua 4875,23 4875,23 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 0,12 0 0,12 0,12 0 0 0 0 0
Acetol 29,57 0 29,57 29,54 0,03 0,03 0 0 0
1,2- 28,78 0 28,78 2,88E- 228,76 28,75 2,98E- 2,98E- 0
propilenglicol 02 03 03
1,2-butanodiol 0,11 0 0,11 0 0,11 0,11 0 0 0
Acido lactico 21 0 21 0 21 0,02 20,98 20,96 0,02
Glicerol 45,18 0 45,18 0 45,18 0 45,18 0,04 45,14

Nota. En este proceso se incluye un divisor de componentes DivComp que divide la corriente de alimentacién en una

corriente de purga S2 y una corriente de recuperacion S3. El diagrama de simulacién en disefio conceptual para el segundo

proceso de separacion se presenta en la Figura 44.
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Fraccién molar de cada especie quimica en las corrientes del segundo proceso de separacion en disefio conceptual
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Fracciones molares

Especie
quimica s1 S2 S3 S6 S7 S8 S9 S10 s11
Agua 0,975 1 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 2,37E-05 0 9,48E- 3,98E- 0 0 0 0 0
P 04 03
5,91E-03 0 0,237 0,995 3,11E- 1,02E- 0 0 0
Acetol
04 03
1,2- 5,76E-03 0 8,85E- 9,69E- 0,302 0,994 4 50E- 1,42E- 0
propilenglicol 04 04 05 04
1,2-butanodiol 2,21E-05 0 0,168 0 1,2E-03 3,2C3)§E— 0 0 0
Acido lactico 4 20E-03 0 0,362 0 0,221 7,27E- 0,317 0,997 4 64E-
04 04
. 9,04E-03 0 9,04E- 0 0,475 0 0,683 2,15E- 0,999
Glicerol 03 03

Nota. En este proceso se incluye un divisor de componentes DivComp que divide la corriente de alimentacioén en una

corriente de purga S2 y una corriente de recuperacion S3. El diagrama de simulacién en disefio conceptual para el segundo

proceso de separacion se presenta en la Figura 44.
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4.2 Resultados de la simulacion en disefio de ingenieria de detalle para los

sistemas de separacion de Freire (2021)

En las Figuras 45 y 46 se presentan los diagramas de flujo para el primer y
segundo proceso de separacion. En este disefio de ingeniera de detalle los circuitos de

condensador y reboiler se simulan de forma externa.

En las Tablas 19, 20, 21, y 22 se muestran los resultados obtenidos para el flujo
molar y fraccion molar de cada especie quimica en todas las corrientes presentes en el
primer y segundo proceso de separacion. En las Tablas mencionadas se nota un ligero
cambio en los flujos molares al compararlo con los obtenidos en el disefio conceptual
(Tabla 15y 17), los resultados no cumplen el balance de materia. Esto se debe a que se
pierde trazas de especies quimicas en el gas ventilado que sale del tanque de reflujo de

cada columna.

En un disefio de ingenieria detallada el tanque de reflujo se modela como un
tambor flash o separador vapor-liquido (AVEVA, 2020a). Sin embargo, en el disefio del
intercambiador de calor se especificd una fraccion de vapor cercana a cero para evitar
pérdidas importantes en el tambor flash y conseguir resultados cercanos a los
presentados por Freire (2021). En las Tablas 23 y 24 se presentan la cantidad de cada

especie quimica que se pierde en el gas ventilado.



Figura 45

Simulacion del primer sistema de separacion en disefio de ingenieria detallada
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Nota. La Figura muestra el primer proceso de separacion simulado en ingenieria de detalle, obtenida a partir de la simulacion

en disefio conceptual presente en la Figura 43.
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Figura 46

Simulacion del segundo sistema de separacion en disefio de ingenieria detallada
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Nota. La Figura muestra el segundo proceso de separacion simulado en ingenieria de detalle, obtenida a partir de la

simulacién en disefio conceptual presente en la Figura 44.
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Tabla 19

Flujos molares para cada especie quimica en el primer proceso de separacion en disefio de ingenieria detallada

Flujos molares [Ibmol/h]

Especie

quimica s1 S13 s27 S46 S52 S61 S77 S69 S84
Agua 4875,23 4868,66 5,25 4,88 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 0,12 0,12 0 0 0 0 0 0 0
Acetol 29,57 0,03 29,54 29,5 0,03 0,03 0 0 0
1,2- 28,78 0 28,78 0,03 28,76 28,71 0,03 0,03 0
propilenglicol
1,2-butanodiol 0,11 0 0,11 0 0,11 0,11 0 0 0
Acido lactico 21 0 21 0 21 0,02 20,98 20,95 0,018
Glicerol 45,18 0 45,18 0 45,18 0 45.18 0,04 45,14

Nota. El diagrama de simulacion en disefio detallado para el primer proceso de separacion se presenta en la Figura 45.
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Tabla 20

Fraccién molar de cada especie quimica en las corrientes del primer proceso

Fracciones molares

Especie
quimica s1 s13 s27 S46 S52 s61 s77 S69 s88
Agua 0,975 0,9999 0,04 0,15 0 0 0 0 0
. 2,37 E-05 2,43 E- 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 05
5,91 E-03 6,07 E- 0,227 0,848 2,96E- 1,01E- 0 0 0
Acetol 06 04 03
1,2- 5,76 E-03 0 0,222 8,4 E- 0,302 0,994 4,34E- 1,36E- 0
propilenglicol 04 04 03
. 2,21 E-05 0 8,5 E- 0 1,2 E- 3,82E- 0 0 0
1,2-butanodiol 04 03 03
. . 4,20 E-03 0 0,162 0 0,221 7,27E- 0,32 0,996 4, 05E-
Acido lactico
04 04
. 9,04 E-03 0 0,347 0 0,475 0 0.683 2,15E- 0,999
Glicerol 03

Nota. El diagrama de simulacion en disefio detallado para el primer proceso de separacion se presenta en la Figura 45.
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Tabla 21

Flujos molares para cada especie quimica en el segundo proceso de separacion en disefio de ingenieria detallada

Flujos molares [Ibmol/h]

Especie

quimica s1 S28 S25 S26 S79 s41 s83 S69 S84
Agua 4875,23 4875,23 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 0,12 0 0,12 0,12 0 0 0 0 0
Acetol 29,57 0 2057 2953 0,03 0,03 0 0 0
1,2- 28,78 0 28,78  2.87E- 22876 28,74  2,99E-  2,99E- 0
propilenglicol 02 03 03
1,2-butanodiol 0,11 0 0,11 0 0,11 0,11 0 0 0
Acido lactico 21 0 21 0 21 002 2098 2095 0,02
Glicerol 45,18 0 45,18 0 45,18 0 4518 0,04 4514

Nota. En este proceso se incluye un divisor de componentes DivComp que divide la corriente de alimentacioén en una
corriente de purga S28 y una corriente de recuperacion S25. El diagrama de simulacion en disefio detallado para el segundo

proceso de separacion se presenta en la Figura 46.
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Fraccion molar de cada especie quimica en las corrientes del segundo proceso
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Fracciones molares

Especie

quimica s1 S28  S25 S26 S79 s41 s83 S69 S84
Agua 0,975 1 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 2,37E-05 0  948E-  3,98E- 0 0 0 0 0

04 03

Acetol 5,91E-03 0 0,237 0,995  317E-04  1,04E-03 0 0 0
1,2- 5,76E-03 0 885E-  9,69E- 0,302 0,994  4,53E- 1,43E-04 0
propilenglicol 04 04 05
1,2-butanodiol 2,21E-05 0 0,168 0 12E-03  3,82E-03 0 0 0
o 4,20E-03 0 0,362 0 0,221 7.27E-04 0317 0997  4,67E-
Acido lactico 04

. 9,04E-03 0  9,04E- 0 0,475 0 0,683 2,15E-03 0,999
Glicerol 03

Nota. En este proceso se incluye un divisor de componentes DivComp que divide la corriente de alimentacién en una

corriente de purga S28 y una corriente de recuperacion S25. El diagrama de simulacion en disefio detallado para el segundo

proceso de separacion se presenta en la Figura 46.
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Tabla 23
Flujo molar de cada especie quimica que sale de las corrientes de gas ventilado para

los tambores flash del primer proceso de separacion

Especie Flujos molares [Ibmol/h]

quimica S10 S33 S61 S87
Agua 1,322764 5,08E-03 0 0
Ciclopentanona 2,58E-04 0 0 0
Acetol 0 7,06E-03 5E-05 0
1,2- 0 0 1,85E-02 1,91E-05
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 0 0 0
Acido lactico 0 0 0 7,07E-03
Glicerol 0 0 0 0

Nota. El diagrama de simulacion en disefio detallado para el primer proceso de

separacion se presenta en la Figura 45.

En la Tabla 23 se muestran pérdidas insignificantes de las especies quimicas en
las corrientes de gas ventilado para el primer proceso de separacion con disefio de
ingenieria de detalle. Por lo tanto, el proceso sigue teniendo resultados similares a los

presentados por Freire (2021).
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Tabla 24

Flujo molar de cada especie quimica que sale en las corrientes de gas ventilado para

los tambores flash del segundo proceso de separacién

Flujos molares [Ibmol/h]

Especie quimica

S11 S56 S64

Agua 0 0 0
Ciclopentanona 0 0 0
Acetol 1E-02 4,49E-05 5E-05
1,2-propilenglicol 0 1,6e-02 1,85E-02
1,2-butanodiol 0 5,13E-05 0
Acido lactico 0 0 7,03E-03
Glicerol 0 0 0

Nota. El diagrama de simulacion en disefio detallado para el segundo proceso de

separacion se presenta en la Figura 46.

En la Tabla 24 se muestran pérdidas insignificantes de las especies quimicas en
las corrientes de gas ventilado para el segundo proceso de separacion. Lo cual indica

gue el proceso presenta resultados cercanos a los presentados por Freire (2021).

4.3 Anélisis de desempefio para las relaciones de reflujo-alimentacion (R/F) y

relacion de reflujo (RR) en las columnas

Se realiz6 el andlisis de desempefio descrito en la metodologia y se determinan
los efectos del cambio de composicion de alimentacion en las relaciones R/F y RR. Los
resultados para los dos sistemas de separacion se presentan en las Tablas 25y 26,

respectivamente.



124

Tabla 25
Efectos del cambio de composicion en las relaciones R/F y RR para el primer sistema

de separacion

Columna Corriente  Composicion R/F RR
COLUMNA1 S2 0,9800 0,3385 0,3475
9,14E-04
(agua / acetol)
0,9750 0,3547 0,3641
5,91E-03
0,9740 0,3588 0,3684
6,91E-03
COLUMNA2 S4 0,2281 0,2014 0,7577
0,2223
(acetol / 1,2-
propilenglicol) 0,2381 0,1890 0,7113
0,2123
0,2481 0,1831 0,6892
0,2023
COLUMNAS S6 0,3024 0,6771 2,2284
0,2209
(1,2- propilenglicol /
acido lactico) 0,3124 0,6152 2,0251
0,2109
0,3224 0,5963 1,9630
0,2008
COLUMNA4 S8 0,3169 0,6771 0,6910
0,6826
(acido lactico /
glicerol) 0,3269 0,6152 0,6693
0,6726
0,3669 0,5963 0,6688
0,6326

Nota. El cambio de composicion se realiza a los componentes clave en la corriente de

alimentacion para cada columna en disefio conceptual (ver Figura 43).
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En los resultados presentados en la Tabla 25 se observaron cambios menores
en la relacion R/F que en la relacién RR ante cambios en la composicion para las cuatro
columnas. Por lo tanto, se elige la estructura de control con relacién R/F para todas las

columnas presentes en el primer sistema de separacion.

Tabla 26
Efectos del cambio de composicidn en las relaciones R/F y RR para el segundo sistema

de separacion

Numero de columna  Corriente Composicion R/F RR
COLUMNA1 S5 0,2369 0,1708 0,7179
0,2307
(acetol / 1,2-
propilenglicol) 0,2419 0,1659 0,6972
0,2257
0,2569 0,1612 0,6774
0,2107
COLUMNA2 S7 0,3024 0,8056 2,6492
0,2208
(1,2- propilenglicol /
acido lactico) 0,3074 0,6196 2,0375
0,2150
0,3224 0,5886 1,9360
0,2008
COLUMNA3 S9 0,3171 0,2346 0,7389
0,6829
(‘&cido lactico /
glicerol) 0,3221 0,2178 0,6861
0,6779
0,3371 0,2159 0,6799
0,6629

Nota. El cambio de composicion se realiza a los componentes clave en la corriente de

alimentacion para cada columna en disefio conceptual (ver Figura 44).
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De la misma manera que los resultados presentados para el primer sistema de
separacion, también se observaron cambios menores en la relacion R/F en el segundo
sistema de separacion (ver Tabla 26). Por lo tanto, para las tres columnas de este

altimo sistema de separacién se aplica la estructura de control con relacion R/F.

4.4 Estructura de control para toda la planta

La estructura de control para toda la planta considerada para los dos sistemas
de separacion de los productos del reformado de glicerol en fase liquida reportado por

Freire (2021) se muestran en la Figura 47 y 48, respectivamente.

En concordancia con Peng et al. (2019) y Chavez et al. (2016) se instalaron
controladores proporcionales (P) para el control de todos los niveles con K,=10,
controladores proporcional-integral (Pl) para el control de presiones con un K,=20 y
Ti=10 min, controladores proporcional-integral (PI) para el control de flujos con K,=0,5y

Ti=0,3 min.

Merino et al. (2017) indica que un controlador PID se usa cominmente en
sistemas donde la variable controlada reacciona con lentitud ante las perturbaciones,
especificamente para el control de temperatura. Por tanto, en este trabajo se instalaron
controladores PID para el control de temperatura sintonizados por el método de curva

de reaccion de Ziegler y Nichols.

4.4.1 Estructurade control para el primer sistema

La alimentacion de la corriente en fase liquida proveniente del reformado de

glicerol esté regulada por un controlador de flujo FC.
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Las presiones de las cuatro columnas se controlan mediante controladores de

presion PC, manipulando el caudal de la corriente de agua de refrigeracion.

Los niveles de liquido en los tambores flash en las cuatro columnas son
controlados mediante controladores de fraccion de nivel LC, manipulando el flujo de las

corrientes de destilado.

Los niveles de las columnas son controlados mediante controladores de fraccion

de nivel LC, manipulando el flujo de las corrientes de fondo.

En las cuatro columnas se controla la relacién de reflujo-alimentacion R/F, por
medio de un controlador de tipo FRC (MassFlowRatio), manipulando el flujo de la

corriente de reflujo.

La temperatura se controla en las cuatro columnas mediante controladores de
temperatura TC, la variable que se manipula es el flujo de vapor que ingresa en el

hervidor.

4.4.2 Estructura de control para el segundo sistema

La alimentacion de la corriente en fase liquida proveniente del reformado de

glicerol esta regulada por un controlador de flujo FC.

Las presiones de las tres columnas se controlan mediante controladores de

presion PC, manipulando el caudal de la corriente de agua de refrigeracion.

Los niveles de liquido en los tambores flash en las tres columnas son
controlados mediante controladores de fraccion de nivel LC, manipulando el flujo de las

corrientes de destilado.
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Los niveles de las columnas son controlados mediante controladores de fraccion

de nivel LC, manipulando el flujo de las corrientes de fondo.

En las tres columnas se controla la relacion de reflujo-alimentacion R/F, por

medio de un controlador de tipo FRC (MassFlowRatio).

La temperatura se controla en las cuatro columnas mediante controladores de
temperatura TC, la variable que se manipula es el flujo de vapor que ingresa en el

hervidor.
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Figura 47

Estructura de control para el primer sistema de separacion
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Nota. En la presente Figura se muestra la estructura de control de un solo extremo instalada en las cuatro columnas del
primer sistema de separacion. El nombre de las corrientes es el mismo que el nombre de las corrientes en la Figura 45 para

el disefio de ingenieria de detalle.
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Estructura de control para el segundo sistema de separacion
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Nota. En la presente Figura se muestra la estructura de control de un solo extremo instalada en las tres columnas del

segundo sistema de separacion. El nombre de las corrientes es el mismo que el nombre de las corrientes en la Figura 46

para el disefio de ingenieria de detalle.
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4.5 Seleccién de la etapa de control de temperatura

En la Tabla 27 y 28 se presentan las etapas elegidas para el control de
temperatura en cada columna en el primer y segundo sistema de separacion. Ademas,
se puntualiza y comenta el método de pendiente y sensibilidad aplicados a la
COLUMNZ2 y COLUMNAZS del primer proceso de separacion. Los graficos resultantes

para el criterio de pendiente y sensibilidad se adjuntan en la seccion de anexos.

Tabla 27

Etapas de control de temperatura elegidas para el primer sistema de separacion

Columnas Etapa de control Gréficos
COLUMNAL1 27 Figura Aly A2
COLUMNA2 18 Figura 49 y 50
COLUMNA3 12 Figura 51 Y 52
COLUMNA4 14 Figura A3y A4

Nota. En las Figuras presentadas en esta Tabla se observan los graficos de respaldo.

Tabla 28

Etapas de control de temperatura elegidas para el segundo sistema de separacion

Columnas Etapa de control Gréficos
COLUMNA1 18 Figura A5y A6
COLUMNA2 12 Figura A7 y A8
COLUMNAS 14 Figura A9y A10

Nota. En las Figuras presentadas en esta Tabla se observan los graficos de respaldo.
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4.5.1 Seleccion de la etapa de control para la COLUMNA2 del primer sistema de

separacion

Criterio pendiente. En la Figura 49 se representa el perfil de temperatura en
funcién del nimero de etapas. En este ultimo grafico se observa una pendiente
significativa en la etapa 14, la cual corresponde a la etapa de alimentacion. Segun
Luyben (2013) la etapa de alimentacién no es recomendable para el control de
temperatura. También se observa una pendiente significativa de la etapa 16 a la 22,

esto sugiere que la etapa de control adecuada podria encontrarse dentro de este rango.

Figura 49

Método de la pendiente para determinar la etapa de control de temperatura
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Nota. De la etapa 16 a la etapa 22 son consideradas para el control de temperatura de

la COLUMNAZ del primer sistema de separacion por el método de la pendiente.
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Criterio de sensibilidad. En la Figura 50 se representa la ganancia (ATemp)

ACalor
funcién del nimero de etapas. En esta Figura se observa cambios de temperatura en la

etapa 8 y 18, sobresaliendo la etapa 18. Se observa también un cambio considerable en

la etapa 14, la cual corresponde a la etapa de alimentacion.

La etapa seleccionada para el control de temperatura de la COLUMNAZ2 en el
primer proceso de separacién es la 18.

Figura 50

Método de sensibilidad para determinar la etapa de control de temperatura
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Nota. La etapa considerada para el control de temperatura por el método de sensibilidad

para la COLUMNAZ2 del primer sistema de separacion es la 18.
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4.5.2 Seleccion de la etapa de control para la COLUMNAS3 del primer sistema de

separacion

Criterio pendiente. En la Figura 51 se representa el perfil de temperatura en
funcién del nimero de etapas. En este ultimo gréafico se observa que la mayor pendiente
se presenta en la etapa 18 de alimentacion, la cual no se considera para el control de
temperatura. Existe una gran pendiente cerca de la parte inferior de la columna, en
donde existe acumulacién de los componentes mas pesados que el componente clave
pesado. Segun Luyben (2013) esta region no se considera para el control de
temperatura ya que se trata de controlar composiciones para los componentes clave
ligero y pesado. Este método dicta que la etapa 14 es la méas indicada para el control de

temperatura.

Figura 51

Método de la pendiente para determinar la etapa de control de temperatura
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Nota. La etapa considerada para el control de temperatura por el método de la

pendiente para la COLUMNAZ del primer sistema de separacion es la 14.
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Criterio de sensibilidad. En la Figura 52 se representa la ganancia (iz;zf)

funcién del nimero de etapas. En este gréfico se observa cambios de temperatura en

las etapas 12 y 25, destacando la etapa 12.

La etapa seleccionada para el control de temperatura de esta columna es la
etapa 12, obviando el resultado del método de la pendiente y dando prioridad al criterio

de sensibilidad, ya que este Ultimo criterio toma en cuenta las interacciones con las

variables manipuladas (Ma et al., 2018).

Figura 52

Método de sensibilidad para determinar la etapa de control de temperatura
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Nota. La etapa considerada para el control de temperatura por el método de sensibilidad

para la COLUMNAS del primer sistema de separacion es la 12.

Las demas etapas de control de temperatura son elegidas en base al principio

planteado para la COLUMNA2 y COLUMNAZ3 del primer proceso de separacion.
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4.6 Sintonizacion de los controladores de temperatura

En la Figura 53 se muestra la curva de reaccién generada para el controlador de
temperatura de la COLUMNAL del segundo sistema de separaciéon. Luego de trazar la
tangente al punto de inflexion se encuentra el tiempo de retardo L y la constante de

tiempo T. Para este ultimo controlador, L= 3 min y T=20 min.

Figura 53

Curva de reaccion de un controlador de temperatura
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Nota. El gréfico representado en la presente Figura es la curva de reaccién encontrada
para el controlador de temperatura de la COLUMNAL1 en el segundo sistema de

separacion.

Con los valores encontrados para L y T se determinan los parametros del
controlador PID mediante las férmulas presentes en la Tabla 2. Para este caso el
controlador quedaria sintonizado con los siguientes valores, K,= 8, Ti= 6 min, y T4=1,5

min.

La sintonizacién de los demas controladores de temperatura se realiza con el

mismo procedimiento aplicado para este ultimo controlador.
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Los gréficos de curva de reaccion para los demas controladores de temperatura
se indican en la seccién de anexos y los parametros de ajuste de temperatura
encontrados se presentan en las Tablas 29 y 30 para el primer y segundo proceso de

separacion, respectivamente.

Tabla 29

Parametros de sintonizacion para los controladores de temperatura del primer proceso

de separacion

Controlador ValoresLy T Pardmetros  Grafico de curvade

reaccion
TC1 L=1 min Kp= 19,2 Figura A1l
T=16 min Ti= 2 min
Tg= 0,5 min
TC2 L= 1,5 min Kp= 17,2 Figura A12
T=21,5 min Ti=3 min
Tg= 0,75 min
TC3 L= 4 min Kp=12,6 Figura A13
T=42 min Ti= 8 min
T4= 2 min
TC4 L=2 min Kp=7,2 Figura Al4
T=12 min Ti= 4 min
Te=1 min

Nota. TC1, TC2, TC3, y TC4 son los controladores de temperatura para la COLUMNAL,

COLUMNAZ2, COLUMNAS, y COLUMNAA4, respectivamente.



138

Tabla 30

Pardmetros de sintonizacion para los controladores de temperatura del segundo

proceso de separacion

Controlador ValoresLy T Parametros Gréfico de curva de

reaccion
TC1 L=3 min Ko=8 Figura 53
T=20 min Ti= 6 min
Tg=1,5min
TC2 L=5 min Ko=6,72 Figura A15
T=28 min Ti= 10 min
Tg= 2,5 min
TC3 L=2 min Ko=7,8 Figura A16
T=13 min Ti=4 min
Tg= 1 min

Nota. TC1, TC2, y TC3 son los controladores de temperatura para la COLUMNAL,

COLUMNA2, y COLUMNAZ3, respectivamente.

4.7 Analisis dindmico del sistema de control

En los resultados presentados en la Tabla 22 para el primer proceso de
separacion se obtiene agua al 99,99% de pureza en el destilado de la COLUMNAL (D1),
en el destilado de la COLUMNAZ2 (D2) se obtiene acetol al 84,8% de pureza, en el
destilado de la COLUMNAS (D3) se obtiene 1,2-propilenglicol al 99,48% de pureza, en
la COLUMNAA4 se obtiene por el destilado (D4) &cido lactico al 99,60% de pureza, y por

el fondo (B4) glicerol al 99.9%.

En los resultados presentados en la Tabla 23 para el segundo proceso de

separacion se obtiene por el divisor de componente agua pura, en el destilado de la
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COLUMNAL (D1) se obtiene acetol al 99,5% de pureza, en el destilado de la
COLUMNAZ2 (D2) se obtiene 1,2-propilenglicol al 99,4% de pureza, en la COLUMNA3
se obtiene por el destilado (D3) acido lactico al 99,70% de pureza, y por el fondo glicerol

al 99.9%.

4.7.1 Incremento del flujo de alimentacién principal de 5000 a 5100 Ibmol/h

4.7.1.1 Primer proceso de separacion

La Figura 54 contiene la respuesta dinamica de la calidad de los productos agua,
1,2-propilenglicol, &cido lactico, y glicerol del primer proceso de separacion al
incrementar el flujo molar de alimentacién principal de 5000 a 5100 Ibmol/h. La

respuesta dinamica para el acetol se presenta en la Figura 55.

Tabla 31

Incremento de flujo en la alimentacion (S1)

Valores iniciales Valores modificados

Especie quimica - . ., .
P q Fraccion  Flujo molar  Fraccion  Flujo molar

molar [lbmol/h] molar [lbmol/n]
Agua 0,9750 4875,23 0,9750 4972,74

Ciclopentanona? 2,4E-05 0,12 2,4E-05 0,12
Acetol 0,0059 29,57 0,059 30,16
1,2 — propilenglicol 0,0057 28,78 0,057 29,36
1,2 — butanodiol ® 2,2E-05 0,11 2,7E-05 0,11
Acido lactico 0,004 21,001 0,004 21,42
Glicerol 0,01 45,18 0,01 46,08

Nota. a,b: Trazas, incremento del flujo molar de 5000 a 5100 Ibmol/h.

Se tiene que tomar en cuenta que al incrementar el flujo en la alimentacion el

flujo de cada especie quimica también aumenta, pero se mantiene la composicion inicial
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en los valores especificados. La Tabla 31 contiene los nuevos flujos molares en la

alimentacion.

Figura 54

Pureza de productos del primer proceso de separacion al incrementar el flujo de
alimentacién principal
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacion se da en un tiempo total de 20 horas.
Figura 55
Pureza del acetol al incrementar el flujo de alimentacion principal
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacién se da en un tiempo total de 20 horas.
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Tabla 32

Composicién de los productos del primer proceso de separacion antes y después del

incremento de flujo, usando un periodo de estabilizacion de 20 horas

Sin perturbacion Con perturbacién
Especie quimica Corriente Fraccion Flujo Fraccion Flujo

molar molar molar molar

[lomol/h] [lomol/h]

Agua S13 0,999 4868,65 0,999 4965,64
Acetol S46 0,848 29,50 0,838 30,06
1,2 — propilenglicol S67 0,994 28,71 0,993 29,30
Acido lactico S92 0,996 20,95 0,996 21,37
Glicerol S102 0,999 45,14 0,999 46,04

Nota. Las especies quimicas mostradas en la presente Tabla son los productos

principales del primer proceso de separacion (Ver Figura 47).

El periodo total de 20 horas se establece como consecuencia de la composicion
del 1,2- propilenglicol y el acetol tardan en estabilizarse en mas de 10 horas (Figura 54
y 55, respectivamente). Al incrementar el flujo de alimentacién de 5000 a 5100 Ibmol/h
las purezas del agua, acido lactico, 1,2- propilenglicol y glicerol se mantienen cercanos
a sus valores especificados (Tabla 32). La pureza del acetol en la segunda columna cae
del 84,84% al 83,80% (Tabla 32), 1,04% menos del valor especificado de pureza. La
razén se debe a que al incrementar el flujo de alimentacion la especie quimica mas
afectada es el agua al aumentar de un flujo molar de 4875,23 a 4972,78 Iomol/h (Tabla
31). En la primera columna el agua no se recupera totalmente y es enviado a la
segunda columna para recuperarse con el acetol. Esto supone que la estructura de
control de un solo extremo en la COLUMNAL no posibilita la separacion del agua en la
pureza especificada, lo que resulta en un incremento en la cantidad de agua a ser

separado en la COLUMNAZ.
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Segun Peng et al. (2019) cuando una columna tiene impacto sobre las demas
columnas se debe de agregar un controlador de composicion en cascada sobre el
controlador de temperatura. Sin embargo, el programa SimCentral no dispone de
controladores de composicién (ver Figura A17), por lo tanto, no se considera esta
sugerencia para mejorar el control en la COLUMNAL y se aceptan los resultados

obtenidos para el control de un solo extremo.

4.7.1.2 Segundo proceso de separacion

La Figura 56 contiene la respuesta dindmica sobre la calidad de los productos
agua, 1,2-propilenglicol, acetol, 4cido lactico, y glicerol del segundo proceso de
separacion al incrementar el flujo molar de alimentacion principal de 5000 a 5100

Ibmol/h.

Figura 56

Respuesta dinAmica del segundo proceso de separacion al incrementar el flujo de

alimentacion principal

Respuesta dinamica para F=5100 Ibmol/h
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacién se da en un periodo total de 10 horas.
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Tabla 33

Composicién de los productos del segundo proceso de separacion antes y después del

incremento de flujo, usando un periodo de estabilizacion de 10 horas

Sin perturbacién Con perturbacién
Especie quimica Corriente Fraccion  Flujo molar Fraccion Flujo molar
molar [lbmol/h] molar [lbmol/h]
Agua S28 1 4875,23 1 4972,74
Acetol S16 0,995 29,52 0,995 30,12
1,2 — propilenglicol S41 0,994 28,73 0,994 29,31
Acido lactico S69 0,998 20,95 0,997 21,40
Glicerol S84 0,999 45,14 0,999 46,04

Nota. Las especies quimicas mostradas en la presente Tabla son los productos

principales del segundo proceso de separacién (ver Figura 48).

Al incrementar el flujo de alimentacién principal de 5000 a 5100 Ibmol/h el
sistema vuelve a estabilizarse antes de las 2 horas (Figura 56) y las purezas del agua,
acetol, 1,2- propilenglicol, acido lactico, y glicerol se mantienen cercanos a sus valores

especificados (Tabla 33).

4.7.2 Decremento del flujo de alimentacién principal de 5000 a 4900 Ibmol/h.
4.7.2.1 Primer proceso de separacion

La Figura 57 contiene la respuesta dinamica sobre la calidad de los productos
agua, 1,2-propilenglicol, acido lactico, y glicerol del primer proceso de separacion al
disminuir el flujo molar de alimentacién principal de 5000 a 4900 Ibmol/h. La respuesta

dinamica para el acetol se presenta en la Figura 58.
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Figura 57
Respuesta dinamica del primer proceso de separacion al disminuir el flujo de

alimentacién principal

Respuesta dinamica para F=4900 Ibmol/h
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacién se da en un periodo total de 20 horas.

Figura 58

Pureza del acetol al disminuir el flujo de alimentacion principal
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacién se da en un tiempo total de 20 horas.
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Tabla 34

Composicién de los productos del primer proceso de separacion antes y después de la

disminucion de flujo, usando un periodo de estabilizacion de 20 horas

Sin perturbacién Con perturbacién
Especie quimica Corriente Fraccion  Flujo molar Fraccion Flujo molar
molar [lbmol/h] molar [lbmol/h]
Agua S13 0,999 4868,65 0,999 4771,58
Acetol S46 0,848 29,50 0,856 24,90
1,2 — propilenglicol S67 0,994 28,71 0,994 28,13
Acido lactico S92 0,996 20,95 0,996 20,53
Glicerol S102 0,999 45,14 0,999 44,23

Nota. Las especies quimicas mostradas en la presente Tabla son los productos

principales del primer proceso de separaciéon (Ver Figura 47).

El periodo total de 20 horas se establece como consecuencia de la composicion
del acetol que tarda en estabilizarse en mas de 10 horas (Figura 57), la composicion de
las demas especies se estabiliza a las 9 horas (Figura 58). Al disminuir el flujo de
alimentacion de 5000 a 4900 Ibmol/h las purezas del agua, acido lactico, 1,2-
propilenglicol y glicerol se mantienen cercanos a sus valores especificados (Tabla 34).
La pureza del acetol en la segunda columna se incrementa del 84,84% al 85,60%

(Tabla 34), 0,76 % mas del valor de pureza especificado.

4.7.2.2 Segundo proceso de separacion

La Figura 59 contiene la respuesta dindmica sobre la calidad de los productos
agua, 1,2-propilenglicol, acetol, &cido lactico, y glicerol del segundo proceso de

separacion al disminuir el flujo molar de alimentacion principal de 5000 a 4900 Ibmol/h.
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Figura 59

Respuesta dinamica del segundo proceso de separacion al disminuir el flujo de
alimentacién principal

Respuesta dindmica para F=4900 Ibmol/h
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacion se da en un tiempo total de 10 horas.

Tabla 35

Composicién de los productos del segundo proceso de separaciéon antes y después de

la disminucion de flujo, usando un periodo de estabilizacién de 10 horas

Sin perturbacion Con perturbacion
Especie quimica corriente ¢ ccion Flujo molar  Fraccién  Flujo molar
molar [lomol/h] molar [lomol/h]
Agua S28 1 4875,23 1 4777,73
Acetol S16 0,995 29,52 0,995 28,94
1,2 — propilenglicol S41 0,994 28,73 0,994 28,16
Acido lactico S69 0,998 20,95 0,997 20,53
Glicerol S84 0,999 45,14 0,999 44,23

Nota. Las especies quimicas mostradas en la presente Tabla son los productos

principales del segundo proceso de separacion (Ver Figura 48).
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Al disminuir el flujo de alimentacion de 5000 a 4900 Ibmol/h el sistema se
estabiliza a las 2 horas (Figura 59) y las purezas del agua, acetol, 1,2- propilenglicol,

acido lactico, y glicerol se mantienen cercanos a sus valores especificados (Tabla 35).

4.7.3 Cambios en la composicion de alimentacién principal

4.7.3.1 Primer proceso de separacion

La Figura 60 contiene la respuesta dindmica sobre la calidad de los productos
agua, 1,2-propilenglicol, 4cido lactico, y glicerol del primer proceso de separacion al
modificar la composicion de agua del 97,50 % al 96,97% en la alimentacién. Este dltimo
cambio es el minimo que puede soportar el proceso, porque cambios menores generan
errores en la simulacion. La respuesta dindmica para el acetol se presenta en la Figura
61.

Tabla 36

Cambio de composicion en la alimentacion (S1)

Valores iniciales Valores modificados
Compuesto Fraccion  Flujo molar  Fraccion  Flujo molar
molar [lbmol/h] molar [lbmol/n]
Agua 0,9750 4875,23 0,9697 4848,76
Ciclopentanona? 2,4E-05 0,12 2,9E-05 0,14
Acetol 0,006 29,57 0,007 35,84
1,2 — propilenglicol 0,006 28,78 0,0069 34,89
1,2 — butanodiol ® 2,2E-05 0,11 2,7E-05 0,134
Acido lactico 0,004 21,001 0,0051 25,46
Glicerol 0,01 45,18 0,011 54,77

Nota. a,b Trazas, cambio de composicion en la alimentacion principal.

Se tiene que tomar en cuenta que al cambiar la composicion del agua en la
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alimentacion las composiciones de las demas especies quimicas también se modifican
y mantienen el flujo de alimentacion en el valor especificado de 5000 Ibmol/h. La Tabla

36 contiene la nueva composicién en la alimentacion.

Figura 60

Respuesta dindmica del primer proceso de separacidn al cambiar la composicién en la
alimentacion principal

97,5% a 96,97% de concentracion de agua
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacién se da en un periodo total de 20 horas.

Figura 61

Pureza del acetol al cambiar la composicion en la alimentacion principal

97,5% a 96,97% de concentracion de agua
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacién se da en un periodo total de 20 horas.
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Tabla 37
Composicién de los productos del primer proceso de separacion antes y después del

cambio de la fraccion molar en la alimentacién, usando un periodo de estabilizacion de

20 horas
Sin perturbacién Con perturbacién
Especie quimica Corriente Fraccion  Flujo molar Fraccion Flujo molar
molar [lbmol/h] molar [lbmol/h]
Agua S13 0,999 4868,65 0,999 4840,74
Acetol S46 0,848 29,50 0,842 35,72
1,2 — propilenglicol S67 0,994 28,71 0,993 34,82
Acido lactico S92 0,996 20,95 0,995 25,38
Glicerol S102 0,999 45,14 0,999 54,69

Nota. Las especies quimicas mostradas en la presente Tabla son los productos

principales del primer proceso de separacion (Ver Figura 47).

El periodo total de 20 horas se establece como consecuencia de la composicion
del &cido lactico de estabilizarse en al menos 10 horas (Figura 60). Al disminuir la
composicion del agua en la alimentaciéon de 97,5% a 96,97%, las purezas de los
productos agua, acido lactico, 1,2- propilenglicol y glicerol se mantienen cercanos a sus
valores especificados (Tabla 37). La pureza del acetol en la segunda columna cae del

84,8% al 84,2% (Tabla 37), 0.60% menos del valor especificado de pureza.

4.7.3.2 Segundo proceso de separacion

La Figura 62 contiene la respuesta dindmica sobre la calidad de los productos
agua, acetol, 1,2-propilenglicol, &cido lactico, y glicerol del segundo proceso de

separacion al modificar la composicion de agua del 97,50% al 96,97%.
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Figura 62

Respuesta dinamica del segundo proceso de separacion al incrementar el flujo de
alimentacién principal

97,5% a 96,97% de concentracién de agua
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Nota. El analisis de respuesta a la perturbacién se da en un tiempo total de 10 horas.

Tabla 38

Composicién de los productos del segundo proceso de separacion antes y después del

cambio de la fraccién molar en la alimentacion, usando un periodo de estabilizacion de

10 horas
Sin perturbacion Con perturbacion
Especie quimica Corriente Fraccién  Flujo molar Fraccion Flujo molar
molar [lbmol/h] molar [lbmol/h]
Agua S28 1 4875,23 1 4840,76
Acetol S16 0,995 29,52 0,996 35,79
1,2 — propilenglicol S41 0,994 28,73 0,994 34,84
Acido lactico S69 0,998 20,95 0,998 25,35
Glicerol S84 0,999 45,14 0,998 54,73

Nota. Las especies quimicas mostradas en la presente Tabla son los productos

principales del segundo proceso de separacion (Ver Figura 48)
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Al disminuir la composicion del agua en la alimentacién de 97,5% a 96,97%. las
purezas de los productos agua, acido lactico, acetol, y el 1,2- propilenglicol se
mantienen cercanos a sus valores especificados (Tabla 38). La caida de pureza del

glicerol es minima (99,9% a 99,8%).

Los pardmetros de sintonizacién de controladores PID para temperatura
determinados por el método de curva de reaccion de Ziegler y Nichols eliminan las
perturbaciones eficazmente. El controlador PI, es otra estrategia de control comun
usado en los trabajos reportados en la literatura para controlar la temperatura de etapas
en columnas Peng et al. (2019). Los parametros de sintonizacion también son
determinados habitualmente por el método de Tyreus-Luyben y el método de ajuste
automatico Auto Tuning Variation (ATV) (Chaves et al., 2016). En las curvas de
reaccion encontradas para los dos sistemas de separacion se encuentra un tiempo de
retardo L bajo lo cual genera una accién proporcional alta (Ver Tabla 29 y 30). En
acuerdo con el uso de controladores Pl para el control de temperatura reportado en la

literatura se puede optar por estos Ultimos controladores para el control de temperatura.

En el caso del primer proceso de separacion la estructura de control instalada en
la COLUMNAL no emite sefiales adecuadas a las valvulas para separar el agua en el
valor especificado, por lo que cambiar la cantidad de agua como perturbacion afectara
en la separacion de los demas productos en las columnas posteriores, especialmente
en la COLUMNAZ2 en donde se recupera acetol (Figura 55 y 58). Este mecanismo de
operacion no adecuado de la estructura de control no ocurre en el segundo proceso de
separacion, en donde las perturbaciones se eliminan rapidamente (Figura 56 y 59) al
reemplazar la COLUMNAL por un cristalizador de agua al inicio del proceso. Estos
resultados muestran que el tiempo de estabilizacion depende del disefio del sistema de

separacion.
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El tiempo de estabilizacion también depende del recorrido de la perturbacion a
través del proceso. Por ejemplo, al cambiar la composicion del agua en la alimentacién
la composicion de las otras especies quimicas se modifica en funcién de dicha
perturbacion. Luego, el tiempo de estabilizacion de la fraccién molar del 4cido lactico y
del glicerol es mayor en comparacién al correspondiente de las otras especies quimicas
(Figura 60 y 62) por el periodo que demora la perturbacion en alcanzar la COLUMNA4

(Figura 54, 57, y 60), 0 la COLUMNAS (Figura 56, 59, y 62).

La anterior afirmacion se puede constatar en el trabajo de Luyben (2017) en el
cual se separa una mezcla de acetonitrilo, metanol, y benceno como productos de fondo
en tres columnas, en donde el destilado de la Ultima columna es recirculado a la primera
columna. En el andlisis dinamico se incrementa la composicion del benceno del 10 al
11% en masay la escala de tiempo se incrementa de 10 horas a 30 horas porgue la
perturbacion recorrera todo el proceso de separacion, en consecuencia, el benceno
debe separarse en la ultima columna al tener el punto de ebulliciobn mas bajo de entre

todos los componentes de la mezcla.
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Capitulo V

5. Conclusiones y Recomendaciones

5.1 Conclusiones

Por medio del analisis de grados de libertad se determiné que se deben de
controlar y manipular 5 variables en una columna de destilacion binaria, que son
las mismas para una mezcla multicomponente. La estructura de control de un
solo extremo se implemento en este trabajo por ser una estrategia usada para
sistemas de destilacion binaria o multicomponente. Ademas, esta Ultima
estructura controla y manipula las 5 variables indicadas por el analisis de grados
de libertad mencionado previamente.

La estructura de control de un solo extremo se instalé en todas las columnas del
primer y segundo sistemas de separacion, controlando la presion de la primera
etapa de la columna, el nivel del tanque de reflujo, el nivel de la columna, la
temperatura de la etapa mas sensible a cambios en la entrada de calor al
hervidor y la relacion de reflujo-alimentacion R/F.

En el programa SimCentral se simularon los procesos de separacion reportados
por Freire (2021) utilizando las mismas condiciones de operacion reportadas por
la autora. En primera instancia, se desarroll6 una simulacién con columnas en
disefio conceptual para luego migrar a un disefio detallado. Este ultimo enfoque
permite un estudio riguroso en el andlisis dinamico.

El criterio de sensibilidad proporciona la deteccion efectiva de cambios de
temperatura por etapa por lo que es el método mas conveniente para la
seleccion de la etapa de control de temperatura y el método de curva de

reaccion de Ziegler y Nichols resulta eficaz para sintonizar los controladores de
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temperatura en el programa SimCentral.

Los valores de los parametros de sintonizacion determinados para los
controladores PID de temperatura por el método de curva de reaccién de Ziegler
y Nichols indican un tiempo de retardo L bajo, generando un alto valor en la
accion proporcional y un valor pequefio en la accién derivativa. Por otra parte,
atribuido al mantenimiento de los valores de la fraccion molar de casi todos los
productos obtenidos en los dos sistemas de separacién, después de aplicar una
perturbacion de flujo o de composicién en la alimentacién, se puede concluir que
los pardmetros del controlador determinados por el método curva de reaccién
permiten controlar efectivamente la temperatura.

Aplicando una perturbacion de flujo o de composicién en la alimentacién al
primer proceso de separacion se verifico que la estructura de control de un solo
extremo instalado en la columna que recepta la alimentacién no consigue
separar el agua en su valor especificado y afecta la composicion del acetol en la
columna que recepta el correspondiente fondo, mientras que la fraccion molar en
los productos 1,2-propilenglicol, &cido lactico, y glicerol en el mismo proceso se
mantienen cercanos a los valores de disefio.

Para las mismas perturbaciones de la alimentacién aplicadas al primer sistema
de separacion, la estructura de control de un solo extremo instalada en las
columnas provee un control efectivo de la fraccion molar de los productos
obtenidos en el segundo proceso de separacion del reformado del glicerol en

fase liquida.



155

5.2 Recomendaciones

Instalar un controlador de composicién en cascada sobre el controlador de
temperatura, o instalar una estructura de control de temperatura dial en la
columna que recepta la alimentacién en el primer sistema de separacion para
cumplir con la correspondiente separacion de agua de disefio.

Usar una estrategia de sintonizacion de un controlador diferente,
especificamente el Auto Tuning Variation (ATV).

Evaluar el sistema de control por medio de otras perturbaciones como el cambio
de presién o temperatura en la alimentacién principal.

Determinar las etapas de control de temperatura con el criterio de analisis de
descomposicién de valores singulares (SVD) y analizar la correspondiente
efectividad comparandola con los criterios presentados en este trabajo.

Para eliminar el problema de control ineficaz en la columna que recepta el fondo
de la columna que separa el agua de la alimentacién en el primer sistema de
separacion, se puede optar por aumentar la recuperacion en esta ultima
columna en la etapa de disefio de tal forma que se reduzca en un orden de

magnitud la cantidad de agua enviada al correspondiente fondo.
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