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Abstract: In this work, a methodology for the integration of design and control methods for distillation
columns through dynamic optimization tools is proposed. For this, a dynamic model of the distillation
column that can be adapted to different mixtures (binary and multicomponent) is established. The
proposal focuses on defining an objective function to simultaneously maximize the performance in the
mixture separation under the lowest energy consumption. The design variables (i.e., number of trays and
feeding stage), as well as the controller parameters, are considered as decision variables. The results
obtained show that it is possible to improve the overall performance of the distillation column, compared

to traditional strategies.
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I. INTRODUCTION

El objetivo central de la industria quimica es la
transformacion de materia prima a productos de alto valor
agregado. Una de las etapas de mayor importancia es la
purificacion de los productos, ya que es donde se alcanzan los
estandares de calidad requeridos (Henley and Seader, 1990).
Entre los procesos de separacion, la columna de destilacion es
una de las operaciones que permite alcanzar altas purezas, por
lo que cuenta con un numero importante de aplicaciones
(Treybal, 1988). Generalmente, el equipo de destilacion se
ubica al final del tren de proceso, por lo que esta expuesta a
constantes perturbaciones, lo que exige la implementacion de
esquemas de control robustos para regular la pureza de los
productos a una referencia constante.

El disefio, optimizacion y control del proceso, tipicamente
se realiza mediante una secuencia de etapas, con estudios
independientes, es decir, primero se realiza el disefio del
equipo a las condiciones de operacion y los requerimientos
del producto y posteriormente se hace la implementacion
esquemas de control y optimizacion (Smith and Corripio,
1991; Jiang and Agrawal, 2019). Aunque esta estrategia
permite alcanzar resultados aceptables, se identifican
limitaciones en el ajuste de las variables y parametros de
disefo, en las etapas subsecuentes de control y optimizacion
(Lecuona et al., 2017). Debido a esta problematica han
surgido distintas propuestas que abordan el estudio de la
interaccion del disefio y el control en columnas de destilacion.
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Por ejemplo, se han establecido criterios de controlabilidad
respecto a las variaciones en los parametros de disefio (Cui et
al., 2021), asi mismo se ha evaluado el desempeiio del
controlador considerando diferentes parametros de disefio y
el control. Entonces, la integracion de disefio y control se
vuelve una opcion viable para realizar propuestas de
intensificacion del proceso (Salas-Aguilar et al., 2018;
Guitierrez and De-Prada, 2003). Biasi et al. (2021) presentan
un enfoque basado en la mejora de la eficiencia
termodinamica de la columna. Cui et al., (2021) incluyen los
aspectos economicos buscando reducir los costos de
operacion relacionados con el consumo energético. Aunque
estas propuestas presentan resultados interesantes, el principal
inconveniente es la reestructuracion de la columna. Ademas,
estos estudios consideran el analisis de la columna en estado
estacionario, lo que limita su alcance donde se presentan
perturbaciones dinamicas en el proceso.

En este trabajo, se propone una metodologia para la
integracion de los métodos de disefo y estrategias de control
mediante herramientas de optimizacion dindmica. Se define
una funcion objetivo para maximizar el rendimiento en la
separacion, considerando como variables de decision de
disefio al plato de alimentacion, (Na), y del controlador los
parametros de sintonizado Kp y Ki. Para evaluar la propuesta
se consideran tres mezclas, una binaria, una ternaria y una
mezcla multicomponente de gas natural.
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II. METODOLOGIA

2.1. Modelo de columna de destilacion

La columna de destilacion se describe mediante el balance de
masa del componente volatil en los N platos de la columna,
considerando lo siguiente i) alimentacién en un unico plato,
ii) condensador y rehervidor totales, iii) los compuestos en
cada fase estdn completamente mezclados y en equilibrio, iv)
los flujos molares dentro de la columna son constantes en cada
plato, v) la columna es adiabatica, y vi) no se considera
acumulacion de vapor a lo largo del sistema. Entonces, los
balances se pueden describir como:

Balance para el plato i
d(M X))
—a ViaVia =
d(M;)
dt

Vivi + L x ., — Lix, (M

=V,-Vi+L.,-L )

2.2 Diserio de las columnas de destilacion

Para el calculo de los parametros de disefio se aplican los
métodos de disefio clasicos. Para la mezcla binaria se utiliza el
método de McCabe-Thiele, especificando los datos de
alimentacion a la columna y los requerimientos en la corriente
de destilado Mientras que para la mezcla ternaria y
multicomponente se aplica el método corto Fenske-
Underwood- Gilliland. Las caracteristicas de la alimentacion
para cada uno de los tres casos se muestras a continuacion.

TABLA I  ESPECIFICACIONES DE LA ALIMENTACION PARA LAS MEZCLAS
BINARIA, TERNARIA Y MULTICOMPONENTE
MEZCLA BINARIA
F XF D XD q
100 50
P 0.5 kmol/h 0.5 0.5
MEZCLA TERNARIA
F XF D XD q
100 39.85
Kkmol/h 0.4,0.3,0.3 mollh 0.915 | 0.5
MUTICOMPONENTE
F XF D XD q
0.42061, 0.26692, 0.19713,
Iklﬁ;lh] 0.02958, 0.05685, 0.01207, IZ 71';2 0.386 1
mo 0.01104, 0.0058 mo

donde la mezcla binaria estd compuesta por benceno-tolueno,
la ternaria por benceno-tolueno-oxileno y la multicomponente
es una mezcla de hidrocarburos (metano, etano, propano, i-
butano, n-butano, i-pentano, n-pentano y n-hexano) donde
para esta ultima el producto de interés es el etano.

2.3. Implementacion del controlador tipo Pl

Se implementa un esquema de control de tipo PI,
considerando como variable de control a la relacion de reflujo
(R) de la columna. El esquema de control es como sigue

u(t)= U, +1<pe(z)+1<,j:°e(t)dt (6)

 —
Integral

Nominal propo;cional
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Balance para el plato de alimentacion Na

dM,,X,,) % L +F
% — LN{l+lyNﬂ+l Vv VNa +LNaflxNa*1 - NaxNa xf (3)
d(M,,) % % 1 [
dtN = Vart =V va T L Na F “)

donde L; y V; son el flujo de liquido y vapor plato i, x y y
son la fraccion mol de las fases liquido y vapor, F es el flujo
de alimentacion a la columna y xf la fraccion alimentada del
compuesto volatil. Para el calculo de las fracciones mol en el
equilibrio liquido—vapor se utiliza la ley de Raoult .

YP=xP"  (=12..N) )

donde e(f)=xp,(f) — xp(f), la variable manipulada (u) es la
relacion de reflujo (R), Kp y K; son los parametros ajustables
del controlador. Para la metodologia secuencia, el sintonizado
del controlador se realiza usando las reglas propuestas por
Skogestad (2003). Mientras que para la integracion del
control y disefio los pardmetros se consideran variables de
decision del método de optimizacion.

2.4 Problema de control optimo

La optimizacion de la columna se realiza evaluando tres
funciones objetivo independientes, i) minimizar el error de
regulacion, ii) minimizar el consumo energético y iii) la
minimizacion de ambas como sigue:

e Minimizar el error del controlador, que es el objetivo de la
controlabilidad dindmica.

L 2
min] alw dt @)
4 X4

i

e Minimizar el consumo energético, que es el objetivo de
disefio de procesos, y simultdneamente.

t AN
minj azw dt ®)

4 R

i

e Minimizar el error del controlador y el consumo
energético, siendo el objetivo final de optimizacion.

' e\ CAY
- j . (x(), "t ) va (0: () o J 1, o
0 X R

i

donde t; y tr son el tiempo inicial y final del proceso,o=
02=0.5 son los parametros de ponderacion, x(t)a y Qr(t) son la
fraccion de destilado y el flujo de vapor durante el tiempo de
proceso, xa y Qr™' son valores de referencia para el error y
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el vapor acumulado, el flujo de vapor esta representado por
Qr, X¢*¢ y Qr®° son factores de escala para la fraccion y el
flujo de vapor respectivamente. Las simulaciones numéricas
y la solucion de los problemas de optimizacion se realizan en
MATLAB 2020b

III. RESULTADOS

3.1. Columna de destilacion binaria

La aplicacion del método de McCabe-Thiele provee las
especificaciones de la columna para la simulacion dindmica
del proceso de destilacion. Para una fraccion de destilado
xp=0.97, F=100 kmol/h, D=50 kmol/h, g=0.5 (50% vapor de
de alimentacion), R=2.5 se requiere una columna de 13 platos
con alimentacion en el plato 7. El plato de alimentacion es una
de las variables mas importantes en el disefio, ya que define
las condiciones de la mezcla de alimentacion. En la Figura 1
se muestra como cambia la fraccidon de destilado respecto al
plato de alimentacion, donde se observa que la méaxima
fraccion se alcanza cuando la alimentacion es en el plato 7.
Cabe mencionar que la relacion de reflujo se considera la
variable manipulada, por lo que se debe evaluar el efecto que
sufre el desempefio de la columna si se modifica dicha
variable. Con un cambio del 10% se observa que el plato con
mayor cambio es plato 10 (Figura 1). Eso sugiere que hay
regiones donde el controlador puede mejorarse con la
posicion del plato de alimentacion, asi mismo, la
consideracion de la variacion del numero de etapas totales de
la columna representaria un menor esfuerzo para el
rehervidor, sin embargo, un aumento en esta variable
referente a lo predicho por el método de disefio, no implica
cambios considerables en la fraccion alcanzada a la salida, por
lo cual se utiliza solo Na para la propuesta de nuevas
configuraciones. También, cabe mencionar que la relacion de
reflujo presenta incidencia directa sobre el flujo de vapor y
consecuentemente influye sobre la energia usada en la
operacion de la columna.

1

0.98 |

(xD)

=096 |
0.94 |
092/

09}

Fraceion de destilado

0.88 =—Sin perturbacion
+10% R
0.86 | . 1 : L . . . . J
i 4 5 6 7 ] 9 10 11 12
Plato de alimentacion, (Na)
Figura 1. Fraccion de destilado a diferente posicion del plato de
alimentacion.

Considerando Na=7, la Figura 2 muestra el desempeiio del
controlador frente a las perturbaciones externas en la energia
del flujo de alimentacion y fraccion de destilado alimentado.
De =10 a =60 se implementaron perturbaciones de ¢, del -
20%, 0% y +20% respectivamente, mientras que para =60 a

=120 se perturbo la fraccion de alimentacion en -2%, +2% y
0%, respectivamente. Finalmente, después de =120 se
introdujeron perturbaciones mixtas de ¢ y x. Podemos notar
que el controlador implementado es capaz de llevar al valor
de referencia al proceso frente a las diferentes perturbaciones,
manteniendo el valor de R entre Ry, y valores menores al R

total.
PRI L

[

V

1] 20 40 21} RO 100 120 140 ] 180 200
Tiempo, {h}
Figura 2. Respuesta del controlador frente perturbaciones en la
alimentacion.

Para evaluar el desempefio del controlador se calcula la
integral del error cuadratico, el flujo de vapor y la cantidad de
destilado acumulados. En la Figura 3 se observa que el plato
de alimentacion sugerido por el método de disefio (plato 7) es
el que permite obtener mayor cantidad de destilado con un
menor consumo energético. Sin embargo, no es el que
muestra mejor desempefio para regular las perturbaciones
externas, identificando que la zona de rectificacion es donde
se obtener un menor error total.

Los resultados se muestran de forma normalizada
tomando como referencia los valores obtenidos con Na=7. Se
muestra que es posible mejorar el proceso en términos de la
eficiencia del controlador mediante el reajuste de los
parametros del sintonizado

tostal

Error ncumulado

4 5 fy T 8 9 10 1

Plato de ahmentacion, (Na)

sewmubado woial
e

= 3 4 5 f 7 8 9 10

Plato de alimentacion, (Na)

Figura 3. Integral del al cuadrado y vapor acumulado total

Por consiguiente, se implementa la busqueda de los
parametros del controlador mediante un esquema de
optimizacion, donde los valores de Kp y Ki corresponden al
rango del valor menor y mayo obtenidos por el sintonizado
previo realizado mediante las reglas de Skogestad. (Ecs. 7-9).
La Figura 4 muestra el error del controlador para las diferentes
propuestas de la funcidn objetivo.
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“Skogestad
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alimoentacion, (Na)

Plato de

4 g i 7 § q 0 1
Error seumulado todal
Figura 4. Error acumulado del controlador implementando el
esquema de optimizacion

En base a estos resultados se puede proponer diferentes
configuraciones para la operacion de la columna de
destilacion:

e Configuracion 1: alimentando la columna entre las
etapas 3 y 7, podemos disminuir el error del controlador.
Para Na= 3, con valores de 6.69911 y 0.01050 para Kp
y Ki respectivamente, podemos lograr una disminucion
del 99% en el error acumulado total, sin embargo, esto a
expensas de una disminucion del -43.7% del destilado
acumulado al final del proceso.

e Configuracion 2: alimentando la columna entre las
etapas 6 y 8, especificamente para Na=7, Kp=1.3951266
y Ki=0.01050, se alcanza una disminucion del 77% en
el error total, y a su vez una disminucion en el flujo de
vapor del 5% en comparacion del método tradicional.

La seleccion de la configuracion debe elegirse de acuerdo con
lo que se desee mejorar, ya que una disminucion en el flujo de
vapor, si bien puede significar un menor costo energético,
puede estar condicionada a una disminuciéon del destilado
total del producto. Asi mismo, con la controlabilidad del
proceso, un mejor rendimiento del controlador puede implicar
un aumento en el flujo de vapor.

3.2 Columna de destilacion ternaria

Para el segundo caso, el disefio de la columna de destilacion
se realizd mediante método corto FUG, considerando una
alimentacion de 100 kg/mol con fracciones molares de 0.4,
0.3 y 0.3 de benceno, tolueno y o-xileno respectivamente.
Considerando al benceno como compuesto clave ligero (LK)
y el tolueno el compuesto clave pesado (HK) y una corriente
de destilado un 0.95 de LK y un 0.15 de HK. EI método de
disenio indica que la columna requiere de 13 platos con
alimentacion en la etapa 10, la relacion de reflujo para el
condensador y el rehervidor son para R=2.6634 y Rb=2.422,
respectivamente.

: ; D=39.2 kmol'h
Alimentacidn
F=100kmol/h Com . Fraccion  Flujo
— omponente Dh
fie =0.95 Benceno 0.984 392
 —01s Tolueno 0.015 0.6
ke O-xileno 0 0
Fraccion Fondos
Componente &
Benceno 04 LK B=60.2 kmol'h
Tolueno 0.3 HE é Fraccén  Flujo
O-xileno 0.3 omponente gy (B
Benceno 0.013 0.8

Tolueno 0.488 294

O-xileno 0.498 30
Figura 5. Balance de masa para la mezcla ternaria

Mediante este disefio se realizé una simulacion del estado
dindmico del proceso y aplicando el mismo procedimiento
descrito para la columna binaria. Mediante la solucion del
problema de optimizacién se minimiza el vapor y error
acumulados, encontrado que se puede mejorar el desempefio
del proceso si se alimenta entre las etapas 3 y 7. Alimentando
en la etapa 4, con valores para Kp=0.9518 y Ki=0.2, se logra
una disminucion del 64% de error total, conjunto a esto se
logra una disminucion del 8% de vapor acumulado, lo que
implica menor energia en la produccion de vapor del
rehervidor de la columna.

3.3. Columna de destilacion multicomponente

Para el caso del fraccionamiento de la mezcla de gas natural,
el disefio de la columna desetanizadora se realiza mediante el
método FUG. La mezcla contiene 8 componentes donde se
buscaba obtener 771.98 kmol/h de destilado con una
concentraciéon de etano de 0.3871 (producto de interés
principal). En base a estos parametros de disefio obtenidos, se
procedid a realizar la simulacién dindmica del proceso y los
valores obtenidos fueron contrastados con las corrientes
conocidas de una planta procesadora de gas. Del mismo modo
que en los casos anteriores se realizo la implementacion del
controlador tipo PI y la busqueda de la minimizacion del flujo
de vapor y el error de regulacion, buscando mayor flujo de
destilado. Los resultados muestran que se mejora el
rendimiento global de la columna si se alimenta entre las
etapas 8 y 12. Por ejemplo, si se alimenta en la etapa sugeria
por el método de disefio, usando valores de Kp y Ki como
91.12 y 0.31, respectivamente se puede obtener un aumento
del +2% del destilado total, con una disminucion del 47% del
error del controlador y una reduccion del 1% del vapor en la
columna.

En los 3 casos de estudio se pueden obtener mejoras en la
corriente de destilado, de igual manera una disminucion del
flujo de vapor, asi como una mejora en la controlabilidad del
proceso.

IV. CONCLUSION

En este trabajo se presenta una estrategia para integrar la etapa
de disefio y control mediante herramientas de optimizacion
dinamica. Los resultados muestran la region de operacion de
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columna donde se obtiene el mejor desempefio de ambos,
menor consumo energético y mayor desempefio del
controlador. La metodologia propuesta es sistematica y puede
ser aplicada a diferentes mezclas (binarias y
multicomponentes) y diferentes condiciones de operacion. Si
bien esta estrategia puede ser aplicable como propuesta de
mejora en planta, esta dirigida para la etapa de disefio del
equipo, con el fin de evitar intervensiones o modificaciones
en equipos ya construidos lo que resulta en tiempos muertos
de operacion. El trabajo atn queda abierto para analizar el
efecto del nimero de platos de la columna, es decir, incluirla
como variable de decision en la funcidn objetivo.
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