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Resumen

En este trabajo se realiza el estudio tedrico de la dindmica de una columna de destilacién por lotes reactiva. La
configuracion seleccionada es la convencional donde se alimenta la mezcla que se va a separar en el rehervidor y se
extrae el producto final en el destilado. El estudio se ejemplariza con la produccidon de acido lactico. Dadas las
complicaciones en términos de convergencia, no linealidad, alta no convexidad y extensién del modelo algebro
diferencial de indice 2 seleccionado, se estudian una serie de casos simplificados con la finalidad de encontrar
respuestas que permiten resolver el problema general propuesto. Los casos simplificados estudiados comprenden:
una columna de destilacidon por lotes no reactiva, un evaporador por lotes, un reactor por lotes convencional y
finalmente un reactor por lotes con una salida de vapor en equilibrio con el liquido reactante.

En primera instancia, se realiza la simulaciéon de una columna de destilacién por lotes no reactiva teniendo como
mezcla de trabajo una serie de hidrocarburos, que permite simplificar los calculos del equilibrio termodinamico y
que ademas no introduce las complejidades propias de la cinética de reaccién. Un modelo algebro diferencial de
indice 2 es utilizado para esta simulacién. Los resultados son comparados con los obtenidos del software comercial
Aspen Batch Distillation, encontrando minimas diferencias, aceptables.

Para el estudio del modelo dindmico de la columna de destilacién por lotes se reduce el modelo a un evaporador
por lotes comparable a una sola etapa de separacion. La simplificaciéon presenta ventajas en la manipulacién del
numero de variables y ecuaciones, lo que permite estudiar a profundidad las implicaciones de la utilizacién de
modelos de indice superior y de la reduccion del indice. Adicionalmente, con esta simulacién se puede establecer
las mejorias que presenta, en los resultados, la implementacién de las restricciones de complementariedad.

Con el objetivo de obtener un caso base del rendimiento de la reaccién en términos de conversiéon ademas de
observar la magnitud de la cinética presentada; se estudia la dindmica de un reactor por lotes cuyas condiciones de
operacion seleccionadas fueran comparables con posteriores resultados.

Finalmente se considera un reactor por lotes con salida de un flujo de vapor que se encuentra en equilibrio con el
liquido reactante. Esta simulacién se realiza con el objetivo de observar cudl era la incidencia de la cinética en la
obtencién de los resultados tras la implementacién del sistema de indice 2 y de indice 1, considerando y sin
considerar restricciones de complementariedad.

Del andlisis de los diferentes casos de estudio simplificados, se establecen varias conclusiones importantes que
permitirdn resolver el problema general objeto de este trabajo. Un primer hecho importante tiene que ver con la
complicacién adicional que se presenta para buscar convergencia de la solucidn del problema cuando se agotan los
componentes. Por otro lado, se establece que cuando se presenta agotamiento, los calculos de ciertas propiedades
fisicas dejan de tener sentido real. La propuesta para resolver estos dos problemas tiene que ver con la
implementacion de las restricciones de complementariedad en algunas ecuaciones matematicas de los modelos. En
todos los casos de estudio analizados este elemento mejoroé significativamente la convergencia hacia la solucién. Se
encontr6 también que el indice del modelo juega un papel fundamental en la convergencia y calidad de la
respuesta. Lo anterior sugiere que se deben usar modelos de indice uno, para encontrar buenos resultados.

En la simulacion de la columna de destilacién por lotes reactiva, se cuenta con el modelo algebro diferencial de
indice 2. Para dicha simulacién no se aplica la complementariedad ni la reduccién del indice. Sin embargo, se
espera que la inclusién de restricciones de complementariedad y la reduccién del indice mejore la convergencia y
la calidad de la solucién. Para la reduccion del indice se debe considerar las ecuaciones hidrodinamicas en conjunto
con la derivacion de ciertas ecuaciones algebraicas. Tras ser incluidas estas ecuaciones, se puede proceder a
plantear las limitaciones hidraulicas del modelo, ademdas de considerar mas variables de disefio que deben ser
tenidas en cuenta en la determinacién del disefio y control dptimo de la columna.
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1. Introduccion

La destilacién por lotes es la operacién de separacion mas antigua e importante para industrias como la
farmacéutica y en general para aquellas de produccién de productos finos. Este tipo de columna de destilacién
presenta algunas ventajas con respecto a la destilacién continua, como su flexibilidad y su viabilidad econdmica
para la elaboracién de productos de alta calidad a baja escala. La flexibilidad de sus arreglos permite hacer frente a
fluctuaciones en demanda y calidad del producto facilmente [1].

Los procesos de destilacion reactiva combinan los beneficios de las operaciones de separacién y reaccién en un
mismo equipo con una reduccién considerable en los costos de capital y de operacién [1]. Para esta operacién
combinada, la configuracién convencional (aquella en donde la alimentacion se realiza en el rehervidor y el
producto es retirado en el destilado) es particularmente adecuada cuando el producto de interés de la reacciéon
tiene un punto de ebullicién mas elevado comparado con los otros componentes involucrados en la operacién [1].
La alta volatilidad de los productos restantes, aumenta la concentracién de liquido del componente de interés en
donde se presenta un aumento de la temperatura, y de la velocidad de reaccidn, en el caso de las reacciones
irreversibles. Con las reacciones reversibles, se tiene la eliminacion de los productos para favorecer la reaccién en
el sentido en que conviene [1].
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[lustracion 1. Configuracion de un sistema Reactor-Separador por lotes

En la ilustracién 1 se observa la configuracion del sistema reactor separador por lotes. En donde se evidencia la
independencia de estas dos unidades. En la ilustracion 2, se presenta la configuracion de la columna de destilacion
por lotes reactiva, en la cual se tiene la reaccién en toda la seccion de rectificacién de la columna incluyendo el
rehervidor.

Un caso importante de estudio es la produccién de acido lactico, el cual ha sido ampliamente usado como materia
prima para la produccién de polimeros biodegradables, en la industria alimentaria, quimica y farmacéutica. El
mercado global del acido lactico se proyecto para el afio 2013 en casi 260 mil toneladas métricas [2].
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Para la produccién por lotes del acido lactico, el proceso tradicional incluye los siguientes pasos:

Esterificacion del acido lactico impuro con metanol en un reactor por lotes para obtener el éster metil lactato.
Separacion del éster por medio de una columna de destilacion por lotes.

Hidrdlisis del éster con agua en un reactor por lotes para producir acido lactico.

Separacion del acido lactico (en alta pureza) en una columna de destilacion por lotes.

W

Lo anterior permite suponer que la columna de destilacion por lotes reactiva permite combinar los beneficios de la
reaccion y la separacién en un solo equipo mejorando la conversion y la productividad del proceso [2]. En la
ilustracién 2, se muestra esquematicamente cémo funciona la columna para el caso de la produccién de acido
lactico en donde se tienen dos reacciones (esterificacion e hidroélisis) y en donde se extrae el acido lactico
(producto principal) como la cantidad de la mezcla de trabajo remanente en el rehervidor luego de la operacién de
la columna. La produccién de acido lactico usando columnas de destilacién por lotes reactivas convencionales ha
sido estudiada en los dltimos afios por varios autores, como lo reporta Edreder et al [3].
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[lustracion 2. Configuracion de la columna de destilacién por lotes reactiva
La reaccion de produccion de acido lactico mediante la reaccidn de hidrdlisis de metil lactato y agua es:

Metil Lactato + Agua < Acido Lactico + Metanol
CH;CH(OH)CO0,CH3 + H,0 < H3;CCH(OH)COOH + CH;0H
TBN (K) 417.15 373.15 490.47 337.15

Sin embargo, se presenta una esterificaciéon del acido lactico y el metanol (direccién no deseada). Dada la
importancia de las columnas de destilacion por lotes reactivas y su aplicacion para la produccion de acido lactico,
el objetivo general del trabajo es determinar una metodologia para el disefio y operaciéon 6ptima de una columna
de destilacion reactiva por lotes y ejemplarizarla con el caso de estudio: produccion de acido lactico.

Inicialmente, se simula la columna de destilacion por lotes no reactiva para una serie de hidrocarburos en donde se

simplifican los calculos del equilibrio termodindmico. La simulacién se confronta con los resultados obtenidos de

un software comercial. Luego se simula el primero de una serie de casos de estudio simplificados, un evaporador
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por lotes, en donde se estudia la estructura del modelo algebro diferencial de indice 2 y de indice 1, ademas los
efectos de la implementaciéon de las restricciones de complementariedad como herramienta para mejorar la
convergencia.

Ademas de los dos ejemplos anteriores, se realiza una simulacién de un reactor por lotes para determinar los
ordenes de magnitud de la cinética, lo que permitird analizar los futuros resultados del caso general de estudio.
Posteriormente, se realiza la simulacién de un reactor por lotes con una salida de vapor que se encuentra en
equilibrio con el liquido remanente en el reactor. En este ultimo ejemplo se analiza la importancia de la reduccién
del indice del modelo algebro diferencial y el uso de la complementariedad.

Con respecto al caso general, la destilaciéon por lotes reactiva, se plantea el problema de optimizacién, con la
respectiva funcidn objetivo, las variables de optimizacion y las restricciones, tanto de igualdad (modelo algebro
diferencial) como de desigualdad (restricciones de pureza), buscando la maximizacién de la conversién de
metanol. Este planteamiento incorpora las ecuaciones hidrodinamicas que definen las limitaciones hidraulicas del
equipo. Para la resolucién del modelo se simplifican las restricciones hidraulicas, debido a la complejidad en el
numero de correlaciones no lineales, adicionalmente es importante mencionar que si bien la resolucién del
problema de optimizacion, no introduce la seleccién de la variable de disefio, la programacién del modelo permite
cambiar estos valores. La solucién del problema tal como se plantea permite cumplir con el objetivo de servir para
el disefio y analisis de controlabilidad de columnas de destilacién por lotes reactivas.

La estructura del articulo comprende 8 secciones. La seccién 1 contempla la introduccién. En la seccién 2 se
presenta un resumen de las investigaciones mds relevantes en la simulacién y optimizacién de columnas de
destilacién por lotes reactivas. La seccion 3 describe los sistemas de ecuaciones algebro diferenciales de los casos
de estudio. Posteriormente, la seccion 4 presenta la estrategia de solucion con la cual se obtuvo los resultados de
los casos. La seccién 5 se centra en los resultados y su analisis. Por ultimo, las secciones 6 y 7 respectivamente,
concluyen y proponen unas perspectivas del trabajo. Para facilitar 1a comprension del trabajo, se anexan apéndices
con informacién complementaria, como la definicion de sistemas algebro diferenciales (Apéndice A), el
planteamiento del problema de optimizacidon (Apéndice B), las restricciones de complementariedad (Apéndice C),
el modelo del reactor por lotes con salida de vapor y reduccién de indice (Apéndice D), las ecuaciones
hidrodindmicas y limitaciones hidraulicas (Apéndice E), las ecuaciones para el calculo de las propiedades
(Apéndice F), las especificaciones del computador en donde se llevaron a cabo las simulaciones (Apéndice G), la
nomenclatura (Apéndice H) y los trabajos mas relevante en simulacién y optimizacién de columnas de destilacion
por lotes (Apéndice I).

2. Estado del arte

Por la estructura matematica de la destilacion por lotes reactiva, la base de esta investigacion es la destilacidon por
lotes. Sobre este tema, los articulos mas relevantes en simulacién han llegado a resolver sistemas complejos de
columnas extractivas, azeotrdpicas y reactivas [4][5][6]- En la mayoria de estos casos se tienen modelos de
equilibrio y, tan sélo Kreul et al. [6] maneja un modelo de no equilibrio. Los métodos de resoluciéon varian de
acuerdo al caso de estudio, se tiene por ejemplo modelos de estados cuasi estacionarios [4], diferenciacién hacia
atras [5], métodos de resolucién directa [7] y métodos simultaneos (diferencias finitas) [6]. Para los métodos de
resolucién secuencial se ha llegado hasta la simulacién del tiempo de operaciéon completo, incluyendo momentos
en los cuales ciertos componentes abandonan la mezcla. Esta caracteristica también es superada para un método
de resolucion simultanea, implementada en un ambiente de modelamiento dindmico/discreto [8]. Es importante
mencionar el manejo del indice del sistema algebro diferencial que se han trabajado en varias de las
investigaciones mencionadas [7][9][8][10][11][12][13]. En especial Demicoli et al. [9] y Allgot et al. [8] discuten
sobre la hidrodinamica de la columna y en particular de la importancia de considerar la caida de presién en ella
para tener un sistema algebro diferencial de indice 1. En el Apéndice H se encuentra una tabla que detalla los
avances mencionados anteriormente.

Sobre la optimizacion de la destilacion por lotes reactiva se tienen diferentes criterios de optimizacion:
determinacion del disefio y control 6ptimo [14], maximizacion de los beneficios bajo restricciones de temperatura
del reactor y pureza [15], maximizacidn de la conversion bajo restriccion de pureza [11][16][17], maximizacion del
flujo de destilado bajo restricciones de pureza y tiempo de operacién [12], minimizacién del tiempo de operacién
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bajo restriccién de pureza [18], y minimizacién de la energia consumida y del tiempo de operacion bajo restriccion
de pureza y cantidad de destilado [2].

Los métodos de resolucion para sistemas de destilacion por lotes no reactivos son resueltos por diversos enfoques,
algunos de ellos son: método de gradiente conjugado modificado [14], parametrizacién del vector control e
implementacion del algoritmo SQP (Successive Quadratic Programming) [15], formulacién de disyunciones [19],
optimizacién binivel con aproximacién externa y penalizacién aumentada [20], algoritmo genético [21],
integracion del sistema algebro diferencial y aplicando SQP [11][16], légica difusa [18] e implementacién en
gPROMS [22][3][23][24][17][2]-

Cabe mencionar que en los trabajos de optimizacién de columnas de destilacién por lotes reactivas, aun se
presentan problemas para obtener respuestas rapidas y convergencia, debido a las caracteristicas intrinsecas en el
modelo dindmico como la no convexidad, la no linealidad, la estabilidad numérica y el mal condicionamiento del
sistema algebro diferencial; lo que lleva a eventuales apariciones de errores en la evaluacién de las ecuaciones.
Este trabajo presenta elementos adicionales con respecto a lo publicado hasta el momento buscando atacar los
problemas mencionados anteriormente, con las siguientes herramientas: reducciéon del indice (Apéndice A) y
restricciones de complementariedad (Apéndice C).

3. Modelosy casos de estudio

Para el estudio de la destilacion por lotes reactiva, se considera una serie de casos de estudio simplificados que
permiten analizar caracteristicas del caso principal de manera aislada. En este orden de ideas, se tiene una
columna de destilacion por lotes no reactiva, que difiere del modelo de la columna reactiva, en el término cinético
de reaccion en los balances de materia y en la suposicion de idealidad de la fase liquida. El objetivo de contrastar el
modelo y algoritmo de solucién presentados en este trabajo y los resultados propuestos por un software comercial:
Aspen Batch Distillation. Luego se considera un evaporador por lotes que tiene una salida de vapor en equilibrio
con el liquido. Posteriormente se tiene un reactor por lotes convencional utilizado para observar el
comportamiento de la cinética de la reaccion de produccion de acido lactico. A continuacién se tiene un reactor por
lotes con salida de vapor en equilibrio, que difiere del evaporador por la inclusion del término reactivo. Finalmente
se tiene el modelo de la columna de destilacién por lotes reactiva.

3.1. Evaporador por lotes

Este caso de estudio es la simplificacién de una columna de destilacidn por lotes en donde se considera inicamente
el rehervidor. El modelo se presenta en el apéndice C y comprende las ecuaciones (64)-(70) y tienen un indice 2. El
término reactivo presente en las ecuaciones (69) y (70) es cero (r = 0). Allif mismo se presenta la reduccién del
modelo de indice 2 a indice 1. El andlisis de este caso de estudio permite identificar cdmo las caracteristicas
estructurales del modelo algebro diferencial influye en la respuesta obtenida después de las simulaciones.

3.2.Reactor por lotes convencional

El modelo del reactor por lotes convencional utilizado para analizar el comportamiento de la cinética de la reaccién
de produccién de acido lactico sélo tiene en cuenta la ecuacion de disefio del reactor (Ec. 1), en donde se tiene
como parametro la temperatura de operacion (operacion isotérmica) y el volumen del reactor.

dN; _
dtl =-nrV Viel (1)

Donde N; es el numero de moles que permanecen en el reactor del componente i. r; es la velocidad de reaccién del
componente i. V es el volumen del reactor.

Los valores de la cinética fueron extraidos de las siguientes fuentes: Mujtaba et al. [2] Edreder et al. [3]. En donde
se asume que la hidrélisis de metil lactato y la esterificacion del acido lactico se representan mediante un modelo
cuasi-homogéneo.

Metil Lactato (1) + Agua (2) = Acilo Lactico(3) + Metanol (4)
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Los puntos de ebullicién normales son los siguientes [3]:

50910 48520
] = 1.65e5 exp (— RT )alaz — 1.16e6 exp (— RT )a3a4 (2)

pcV -

r [ mol
g.min

= vr (3)
Donde r es la velocidad de reaccién en [kmol i/hr. kmol retencién] , p. es la densidad del catalizador [g/m3],y V
es el volumen especifico [m3/mol], a; es la actividad (a; = x;¥;), y; es el coeficiente de actividad calculado
mediante el modelo UNIQUAC.

pe = 770000 [%]

3.3.Reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio

Este caso es la simplificaciéon de la columna de destilacion por lotes reactiva en donde se considera solamente el
rehervidor. El modelo para este caso de estudio es presentado en el Apéndice D. Alli también se tiene la reduccién
del modelo algebro diferencial de indice 2 al modelo indice 1. Este caso de estudio permite analizar cémo el
término reactivo y el indice del modelo influyen en la convergencia y calidad de la respuesta del modelo algebro
diferencial.

3.4. Columna de destilacion por lotes reactiva

La columna de destilacién por lotes reactiva es el caso general de estudio. Para modelar dinamicamente este
equipo, se proponen las siguientes simplificaciones:

Presion de operacion constante

Retencidn de vapor despreciable en comparacién con la retencién de liquido
Retencion de liquido constante en los platos

Retencion de liquido en el condensador despreciable

Comportamiento ideal de la fase vapor

Corrientes de salida de las etapas en equilibrio

El liquido y el vapor en el plato esta perfectamente mezclados.

La eficiencia de la etapa se supone como uno.

El modelo dindmico esta conformado por un conjunto de ecuaciones diferenciales y algebraicas. El indice del
modelo presentado a continuacion es 2, debido a que en las ecuaciones algebraicas tanto el flujo de liquido como el
de vapor de cada una de las etapas, no se encuentra en ninguna de las ecuaciones algebraicas [25]. Las ecuaciones
diferenciales tienen restringidas las trayectorias que pueden tomar, de acuerdo al comportamiento de las
ecuaciones algebraicas.

Sea NC el numero de componentes y NT el nimero de etapas de equilibrio. El nimero de ecuaciones diferenciales
esNC +2+ (NC + 1) = NT, y el nimero de ecuaciones algebraicas es 3NC + 5 + NT = (NC + 2). En otras palabras,
para la columna de destilacion por lotes con 10 etapas, se tienen 56 ecuaciones diferenciales y 77 ecuaciones
algebraicas. La consideracion de ecuaciones hidrodinamicas, las cuales permiten determinar el flujo de liquido que
abandona el plato, y no despreciar la retencidn en la fase vapor, y la consideracion de la caida de presién, que
permite obtener una ecuacion diferencial para el flujo de vapor, hacen que el problema se convierta en un sistema
de indice 1. Sin embargo, dada la complejidad adicional que acarreaba la inclusion del calculo de ciertas
propiedades, se siguid trabajando con el modelo indice 2.

Especificaciones

A continuacidn se tienen las especificaciones del modelo algebro diferencial de indice 2 que cierran los grados de
libertad.



e Potencia del rehervidor (Qg [G]/hr])

e Mezcla alimentada al inicio (Mg o [kmol])

e Composiciones iniciales de la mezcla alimentada (x; o)
e Presion de operacidn constante (P [bar])

e Numero de etapas de equilibrio (NT)
e Relacién de reflujo (R = L/D)

Modelo matematico dindmico

NC es el nuimero de componentes, i es el indice que hace referencia a este conjunto (i € C = {1, ..., NC}). NT es el
numero de etapas de equilibrio incluyendo el rehervidor y el condensador, y j es el indice del conjunto de las
etapas (j € ETAPAS = {1, ..., NT}). Sin embargo, por practicidad, se puede generar tres subconjuntos del conjunto
de etapas de equilibrio, B € ETAPAS y B = {j|j = 1}. CO c ETAPAS y CO = {j|j = NT}. PLATOS c ETAPAS y
contiene los siguientes elementos: PLATOS = {j|j # 1 &j # NT}.

Ecuaciones en el rehervidor

El nimero de ecuaciones diferenciales asociadas al rehervidor son NC + 2: Balance molar global, NC balances de
materia parciales, y un balance de energia. Las ecuaciones algebraicas son: la sumatoria de fracciones de liquido y
de vapor, NC relaciones de equilibrio y la ecuacion de variacion de la retencién en el rehervidor.

Las variables que se tienen en el rehervidor son: la retencion de liquido en el rehervidor Mg, el flujo de vapor que
abandona el rehervidor Vg, NC composiciones de liquido (x; g), NC composiciones de vapor (y; g) y la entalpia de
liquido. Las variables diferenciales son las composiciones de liquido, la retencién de liquido y la entalpia de liquido.

aM
d_tB = LB+1 - VB + AnBMB (4)
dx; g 1
== (LB+1(xi,B+1 - xi,B) — Vs (yi,B - xi,B) +15Mp — AnBMBxi,B) (5
dt My
dry 1
—L = (LB+1(h§3+1 - h]lB) - VB(hg - hlB) +Qp — AnBMBhIIB) (6)
dt Mg
> Vis =) x5 =0 (7)
iec iec
t
Mg = M3 — Z M; — J D(7)dt (8)
JEETAPAS 0
Yip = KipXip ViecC 9)
ri’B == ViT'B (10)
Ang = Z Vi T (11)
iEC

En donde v; es el coeficiente estequiométrico del componente i dentro de la reaccion.



Ecuaciones de las etapas

El nimero de ecuaciones diferenciales por etapa son NC + 1: NC balances de materia parciales y un balance de
energia. Las ecuaciones algebraicas son: el balance global, la sumatoria de fracciones de liquido y de vapor y NC
relaciones de equilibrio.

Las variables que se tienen por etapa son: el flujo de vapor y de liquido que abandonan el plato (V,L), NC
composiciones de liquido (x;g), NC composiciones de vapor (y;p) y la entalpia de liquido. Las variables
diferenciales son las composiciones de liquido y la entalpia de liquido.

dxi,j 1
TR TA (Ljr (i je1 = xij) +Viea Oijor = X)) = Vi (v — xi,8) +115M; — AniM;x; ;) (13)
j
dh} 1 l l v l v l l
= = 37 i (hiea = 1) + Vioa (g = 1) = Vi(R} = byj) + Qp — Am; M; (14)
j
D= xy=0 (15)
iec iec
yi,j = ki’jxi’j VieCl (16)
T = vy (17)
An; = Z Vit (18)
iec

Ecuaciones del condensador

En el condensador no se tiene en este modelo ninguna ecuacion diferencial. Las ecuaciones algebraicas son: el
balance global, NC balances parciales, la sumatoria de fracciones de liquido y de vapor, NC relaciones de equilibrio
y el balance de energia.

Las variables que se tienen por etapa son: el flujo de liquido que abandonan el condensador (L), NC composiciones
de liquido (x; y¢), NC composiciones de vapor (y; n¢) y la entalpia de liquido. Las variables diferenciales son las
composiciones de liquido y la entalpia de liquido.

0 ="Vco-1—Lco (19)
0 = Vco-1Yico-1 — LcoXico (20)
0 ="Veo-1hto-1 — Lcohlco —Qco (21)
Z Yico — Z Xico =0 (22)
ieCc ieCc

Yico = kicoXico Viecl (23)
Ti,co = ViTco (24)
Ango = z ViTco (25)
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4. Estrategia de solucion

Para modelar y simular cada uno de los casos de estudio se utiliza el ambiente de modelamiento GAMS (General
Algebraic Modelling System). Dada la alta no linealidad de los modelos dinamicos, la inicializacion tiene un papel
fundamental en la convergencia de la simulacién. Para manejar este factor, se realizaron simulaciones secuenciales
en donde se aumentaba el tiempo de simulacién y el nimero de diferencias finitas utilizadas. Cada simulacién usa
los resultados de la secuencia anterior. La primera inicializacién usa los valores de simulaciones en estado
estacionario al igual que en cada una de las simulaciones realizadas.

La simulacion usa el método de la discretizacion completa, en donde todas las variables continuas son
discretizadas para obtener un conjunto de ecuaciones algebraicas que sean de facil resolucion. El conjunto de
ecuaciones emplea un algoritmo de Programacién No Lineal (NLP) a gran escala para su resolucién. Para realizar la
mencionada discretizacion se seleccion6 el método de diferencias finitas con colocacién ortogonal basado en el
trabajo de Hendro et al. [26]. Este método es recomendado por la estabilidad y la precisiéon de los resultados,
ademas de su reputada eficiencia computacional.

Como un paso inicial, y con el fin de observar el comportamiento del modelo de destilacidon por lotes sin reaccién,
se realiza la comparacion de los perfiles obtenidos de la columna de destilacién por lotes para una mezcla de
hidrocarburos no reactiva con los perfiles resultantes tras la simulacion en Aspen Batch Distillation. El orden de las
simulaciones contempla, posteriormente, la simulacién del evaporador por lotes con el modelo de indice 2 e indice
1, con y sin restricciones de complementariedad. Posteriormente se simula el reactor por lotes convencional para
establecer un valor con el cual comparar el comportamiento de la reaccidn en siguientes simulaciones. Una vez,
observado el comportamiento de la cinética, se simula el reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio con los
modelos de indice 2 e indice 1, con y sin restricciones de complementariedad. Finalmente se simula la columna de
destilacion por lotes reactiva de indice 2 para el caso de estudio de la produccién de acido lactico para dos casos,
cuando la potencia es de 1 GJ/hr y cuando es un orden de magnitud menor (0.1 GJ/hr). Es importante mencionar
que este ultimo modelo con su respectiva simulacidn es flexible, con respecto al tiempo de operacidn, y a flujos de
alimentacién, de forma que sea usable en los estudios de controlabilidad y disefio de columnas.

Discretizacion de los modelos

Para todos los modelos, el sistema de ecuaciones algebro diferenciales se discretizan mediante diferencias finitas
con puntos de colocacién de Gauss-Radau (3 puntos).

hif(Zi,j' ui,j) = Z i,- (tx)zj ViEN

JEK
Zi+1,0 = z l](l)ZN,] i € {1, ,N - 1}
jex (26)
Zf = Z l](l)ZN‘J
JEK

Z10 = z(to)
9(zijuij) =0

Donde el indice i representa las diferencias finitas y el indice j representa los puntos de colocacidn. k; es el paso
entre diferencias finitas. f(.) son las expresiones de las ecuaciones diferenciales. z; ; y u;; son las variables de
estado y de control para el punto de colocacién j en la diferencia i, respectivamente. [;(ty) y ij(Tk) son el

polinomio de Lagrange y la derivada del polinomio de Lagrange, evaluado en el valor de la variable independiente
correspondiente al punto de colocacidn k. Finalmente g(.) representa las ecuaciones algebraicas del problema.

La utilizacién de una aproximacién simultidnea y no secuencial para resolver la simulaciéon, como ha sido
ampliamente implementada en la literatura, tiene que ver con que se desea una formulacién que permita realizar al
final la optimizacion. Esta aproximacion necesariamente sacrifica velocidad con la cual los algoritmos convergen.
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Las simulaciones en las cuales se lleg6 a obtener respuesta para todo el tiempo de operacién fueron realizadas
formulando un problema de optimizacién en donde se buscaba minimizar la retenciéon de liquido al final del tiempo
de operacion (M(tr)) o la maximizacion del tiempo final de operacion (). Este dltimo es el parametro de

optimizacidén, que dada la no linealidad del problema, es funcién del niimero de diferencias finitas seleccionadas.

rr;l;n M(tr) +a (27)
maxts — «a
J (28)

Un punto delicado en determinadas situaciones tiene que ver cuando la temperatura de separacién supera la
temperatura critica de algunas sustancias que ya han abandonado la unidad. Dado lo anterior, se presté especial
cuidado en los limites de algunas variables debido a que numéricamente se puede esperar un problema para
calcular la entalpia de vaporizacidn.

Ciertas restricciones que dificultan la convergencia, generalmente asociadas a la ecuacion de reduccion de indice
(Ec. 27), se relajan, y la variable de relajacion se incluye en la funcién objetivo. La variable positiva a busca ser
minimizada a un valor muy cercano a cero ademas de maximizar el tiempo final de simulacién, es decir, el
problema consiste en aumentar la factibilidad del problema maximizando el tiempo de simulacién.

Z dxi(k 1) + dieyf 29
dt =t | =4 (29)

ieCOMP

Donde x; es la fraccion de liquido del componente i. k; es la correlacidn de equilibrio (k; = y;/x;).

Para resolver los problemas de simulacion se utilizan dos algoritmos, IPOPT y CONOPT. El primero se utiliza para
mejorar la inicializacion que se tiene y el segundo se usa para finalmente encontrar una solucién.

Implementacién de la complementariedad

Con el término complementariedad se hace referencia al uso de restricciones seleccionables o no, ortogonales
entre ellas y, basadas en la estructura matematica del criterio de complementariedad de primer orden para la
optimalidad. Su uso generalmente es para representar decisiones discretas [27]. La complementariedad es una
relacion entre variables donde una o ambas deben encontrarse en su limite. Una explicacién mas detallada se
presenta en el apéndice B.

La implementacién de la restriccién de complementariedad se puede leer de la siguiente manera: mientras exista
una cantidad de liquido remanente en el evaporador, el balance de energia se tiene que cumplir. Caso contrario, si
se tiene que la retencion de liquido es cero, por cuestiones de convergencia no necesariamente debe cumplirse el
balance. La ecuacién (Ec. 28) presenta la descripcidn matemadtica de las restricciones de complementariedad
implementadas.

dh!
0<—-+ (h” A)Y—QLM=0 (30)

Donde h!, h¥ son la entalpia de liquido y del vapor en [G]/kmol], respectivamente. V es el flujo de vapor en
[kmol/hr]. M es la retencion de liquido del reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio [kmol]. Q es la
potencia suministrada al reactor en GJ/hr.

Para los casos donde se usd la complementariedad, el algoritmo de solucién usado fue NLPEC y como sub-
algoritmo para el problema no lineal se recurrié al algoritmo IPOPT. El problema de simulacién se resuelve como
un problema de optimizacién donde la funcién objetivo es minimizar los valores residuales de las ecuaciones del
sistema.
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fe)y=g"M (31)

Donde g es la ecuacion del balance de energia en forma residual y M es la retencion de liquido del reactor por lotes
con salida de vapor en equilibrio en [kmol].

5. Resultados y analisis de resultados

5.1. Columna de destilacion por lotes no reactiva
La simulacién de la columna de destilacién por lotes no reactiva para una serie de hidrocarburos se realizé con el
objetivo de verificar de manera rapida el modelo dindmico y el algoritmo de resolucion seleccionado al comparar
los resultados con los obtenidos en un software comercial: Aspen Batch Distillation. En la tabla 1 se presenta los

parametros de la simulacion.

Tabla 1. Especificaciones de la columna de destilacion por lotes no reactiva

Mezcla de trabajo Propano - Butano - Pentano - Hexano
Cantidad alimentada 10 kmol
Composiciéon molar de la mezcla [0.25,0.25,0.25,0.25]
Presién atmosférica de operacion de la columna 1 atm
Numero de platos de la columna 3 platos
Potencia del rehervidor 1 GJ/hr
Relacion de reflujo 1

En la ilustracién 3 se observa los perfiles de las fracciones en el destilado obtenidos de Aspen Batch Distillation y
GAMS. Las diferencias entre un perfil y otro no son significativas en cuanto a su comportamiento. Sin embargo, se
evidencian diferencias notorias en los valores numéricos de los perfiles atribuibles a la propagacién del error de
los valores de inicializacion tras la inicializacion.

Comparacién entre las fracciones de Aspen Batch Distillation y GAMS

. b ; : ; webenemnn e
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- ; : —9— Aspen - Propano
Y] R X 1 S0 . A WO .S S, R YO A
;i : # @ | —— Aspen - Butano
; | : —»— Aspen - Hexano
—B— Aspen - Pentano

05 ! L o S S ' S
¢ 1 : ] --&- GAMS - Proprano

Fracciones

: ; ; \ --+- GAMS - Butano
0e 3 B R - N NS W %....| ~* - GAMS - Hexano
' : --EF- GAMS - Pentano

03
02 : . . L . P, U SO

Tiempo en horas

Ilustracion 3. Fracciones del destilado obtenidos en Aspen Batch Distillation y GAMS
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5.2. Evaporador por lotes
La simulacién del evaporador por lotes se realizé para evaluar la incidencia del indice del modelo seleccionado en
la convergencia y en la calidad de la solucién. Ademas se realiz6é un primer analisis sobre la implementacion de las

restricciones de complementariedad.

Tabla 2. Especificaciones del evaporador por lotes

Mezcla de trabajo Metil Lactato - Agua - Acido Lactico - Metanol
Cantidad alimentada 10 kmol
Composiciéon molar de la mezcla [0.25,0.25,0.25,0.25]
Presion atmosférica de operacion del evaporador 1 atm
Potencia suministrada 1 GJ/hr

En la ilustracién 4 se tienen los resultados de la implementacién del modelo algebro diferencial de indice 1 para el
evaporador por lotes, considerando y sin considerar restricciones de complementariedad. En la grafica se muestra
que al aplicar restricciones de complementariedad se logra llegar a simular un tiempo de operacién mayor al
tiempo obtenido del modelo sin estas restricciones. Lo anterior permite visualizar la ventaja de implementar las
restricciones de complementariedad entre el balance de energia y la retencién de liquido en el evaporador. Cabe
mencionar que la convergencia se vuelve mas complicada después de las 2.3 horas debido a que ya no se encuentra
el metanol en el liquido, pero sélo hasta las casi 3 horas abandona por completo la unidad. Ademas la convergencia
se ve desfavorecida por las fracciones que buscan todas estabilizarse en cero y permanecen alli.

Comparacién de Fracciones en la retencién del liquido del modelo indice 2 Con/Sin complementariedad

Q  Metil Lactato - Compl.

o7 + Agua-Compl. |- ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,
x  Acido Lactico - Compl. : : : :

O  Metanol - Compl.

Metil Lactato
[| — Agua

Acido Lactico
Metanol

Fracciones en la retencion del liquido

= | B o H H i
] 05 1 15 2 25 3 35
Tiempo en horas

Ilustracion 4. Comparacién de las fracciones de liquido del modelo de indice 2 con y sin restricciones de
complementariedad
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Comparacion de las Fracciones en el vapor del modelo indice 2 Con/Sin complementariedad
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Metil Lactato

— Agua

Acido Lactico _ :
H Metanol | e N e

o x + O

Fracciones en el vapor
=
T

=
[

Tiempo en horas

Ilustracion 5. Comparacion de las fracciones en el vapor del modelo indice 2 con y sin restricciones de
complementariedad

En la ilustracién 5 se tiene la comparacion de las fracciones de vapor, para el mismo modelo de indice 2, en donde
se ilustra la ventaja de la complementariedad para simular un tiempo de operacién mayor. Lo importante es que la
implementacion de la complementariedad permite simular un tiempo de operaciéon mayor en el cual se presenta
un comportamiento no lineal y un maximo en la fraccién del metil lactato que antecede el final de la operacién, por
ser el pendltimo componente en ser retirado de la operacién. Basicamente el cambio de inflexidon de la fraccion de
metil lactato es la causante de los problemas de convergencia porque como se observa en las siguientes
ilustraciones, el perfil de temperatura y el flujo de vapor, estos no presentan cambios considerables en su
comportamiento en el tltimo tramo observado.
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Comparacién de la temperatura del modelo de indice 2 Con/Sin complementariedad
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Ilustracion 6. Comparacion del perfil de temperatura del modelo de indice 2 implementando y sin implementar las
restricciones de complementariedad

En la ilustracién 7 se tiene el flujo de vapor del modelo de indice 2 implementando y sin implementar las
restricciones de complementariedad. Al igual que en el perfil de las fracciones en el liquido, se observa un leve
cambio en la curvatura de la grafica en el intervalo que muestra los resultados tras incluir la complementariedad.
Después de las 2 horas de operacion, se tiene una fluctuacién del flujo de vapor alrededor de 1.68 kmol/hr,
relacionado con los cambios en la composicion del vapor.

Comparacién del flujo de vapor del modelo de indice 2 Con/Sin complementariedad
]
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Comparacién del flujo de vapor del modelo de indice 2 Con/Sin complementariedad
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Ilustracion 7. Comparacion del flujo de vapor para el modelo de indice 2 con y sin complementariedad
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En la ilustraciéon 8 se observa la comparacion de los perfiles de las fracciones de liquido del modelo algebro
diferencia del indice 2 e indice 1. El comportamiento de las fracciones se da de acuerdo al orden de volatilidad de
los componentes presentes en la mezcla de trabajo. La caracteristica mas relevante de esta grafica es la
importancia de poder lograr simular todo el tiempo de operacién con un sistema algebro diferencial de indice 1. El
hecho de poder simular la totalidad de la operacién permite evitar problemas numéricos de estabilidad que luego
en una posterior optimizacién serian totalmente inconvenientes. Es importante anotar que al utilizar el modelo de
indice 2 se logro, tan solo, simular alrededor del 60% del tiempo de operacién total estimado en 5.6 horas.

Comparacién de Fracciones en la retencién del liquido del modelo indice 2 e indice 1
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Ilustracién 8. Comparacion de las fracciones en el liquido para los modelos de indice 2 y 1

En la ilustracion 9 se tiene la comparacion de las fracciones de vapor del modelo de indice 2 y el modelo de indice
1. Una vez mas, se observa que el modelo reducido de indice 1 permite visualizar el tltimo tramo de la operacion,
el cual para nuestro caso es el mas importante, dado que es la parte de extracciéon de metil lactato y acido lactico
(componente de interés). Se puede observar en esta ilustraciéon que el modelo de indice 2 e indice 1 no presentan
diferencias en los valores dentro de los tiempos de simulacién de los dos modelos. Sin embargo, el sistema de
indice 2 no logra simular el dltimo tramo de la simulacién en donde se tiene un punto de inflexién para la fracciéon
de vapor del metil lactato, ademas de que las fracciones de vapor de dos componentes permanecen constantes en
cero. Comparando la ilustracién 8 y la 9 se tiene que el tiempo de residencia del equipo en cuanto al momento en
que se agota en el liquido y el momento en que se agota en el vapor es de aproximadamente 30 minutos.
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Ilustracion 9. Comparacion de las fracciones en el vapor del modelo indice 2 e indice 1

En la ilustracién 10 se tiene la comparacion del perfil de temperaturas para el modelo de indice 2 e indice 1. Alli se
observa como la temperatura aumenta durante toda la operacidon, llegando a un valor constante igual a la
temperatura de ebullicion del acido lactico.

Comparacién de la temperatura del modelo de indice 2 e indice 1
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Ilustracion 10. Comparacién de perfil de temperaturas para el modelo de indice 2 e indice 1
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En la ilustracién 11 se compara el flujo de vapor del modelo de indice 2 y del modelo de indice 1. En ella se observa
una serie de fluctuaciones en el flujo de vapor asociadas a las variaciones en las fracciones de vapor de cada uno de
los componentes. Observando ademas, la ilustracion 12 de la comparacién de la retencion de liquido del modelo de
indice 2 e indice 1, se aprecia un mal condicionamiento de la solucién en la medida en que las fluctuaciones del
flujo de vapor (algunas veces considerable) no representa un cambio significativo en la pendiente de la grafica de
retencion, que a groso modo en todo el tiempo de operacion decrece linealmente. El flujo de vapor al final de la
operacion permanece constante en el valor correspondiente a la potencia constante suministrada en el evaporador.

Comparacién del flujo de vapor del modelo de indice 2 e indice 1
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Ilustracion 11. Comparacioén del flujo de vapor del modelo de indice 2 e indice 1

En la ilustracién 11 se observa claramente como el primer valor del flujo de vapor para el modelo de indice 2 no es
consistente con la solucién. Lo anterior no condiciona de ninguna manera la forma en la cual el perfil tiene lugar,
sin embargo, los errores de integracion se acumulan a tal punto de no poder continuar integrando.

Comparacion de la retencién de liquido del modelo de indice 2 e indice 1
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Ilustracion 12. Comparacién de la retencién de liquido del modelo de indice 2 e indice 1
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5.3.Reactor por lotes convencional

Para generar un valor comparable del rendimiento de la reaccion y verificar los érdenes de magnitud de la cinética
utilizada se hizo una simulacién de un reactor por lotes con una temperatura de 374 K (temperatura promedio al
inicio de la operacion en el evaporador). El volumen del reactor fue de 606 cm3, con una retencién al inicio es 100
kmol. La alimentacion es 50/50 Metil Lactato/Agua. Para el caso anterior se tiene como flujos finales 39.8752 mol
de Metil Lactato y Agua, y 10.1248 mol de acido lactico y metanol. De la ilustracion se puede ver que se tiene una
reaccion en equilibrio, que a lo sumo permitira llegar a una conversién en equilibrio del 20%.
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Ilustracion 13. Perfil de fracciones en el liquido para un reactor por lotes

5.4.Reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio

La simulacion del reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio se realiza con el objetivo de verificar cudl es el
efecto del término reactivo en la convergencia y calidad de la solucién en conjunto con la implementacion de la
reduccion de indice y las restricciones de complementariedad. Los valores para el calculo del equilibrio
termodinamico, volimenes de liquido y la velocidad de reaccion se presentan en el apéndice E.

Tabla 3. Especificaciones del reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio

Mezcla de trabajo Metil Lactato - Agua - Acido Lactico - Metanol
Cantidad alimentada 10 kmol
Composicion molar de la mezcla [0.5,0.5,0,0]
Presidn atmosférica de operacion del reactor por lotes 1 atm
Potencia suministrada 1 GJ/hr
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Comparacién de Fracciones en la retencién del liquido del modelo indice 2 e indice 1
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Ilustracion 14. Comparacioén de las fracciones en la retencién de liquido del modelo indice 2 e indice 1

En la ilustraciéon 14 se compara las fracciones en la retencién de liquido del modelo de indice 2 e indice 1. Se
observa una leve diferencia entre los valores obtenidos por los dos modelos atribuidos al término reactivo del
modelo. El hecho de disminuir de indice en este caso de estudio simplificado, permite simular tiempos de
operacién mayores, pero no en la duracidon esperada. Como se ha comentado anteriormente, simular la operacién
en su totalidad es de mucha importancia dado que el componente de interés es el tltimo en ser separado.

Comparacién de las Fracciones en el vapor del modelo indice 2 e indice 1
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Ilustracion 15. Comparacion de las fracciones en el vapor del modelo de indice 2 e indice 1
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En la ilustracién 15 se compara las fracciones en el vapor del modelo de indice 2 e indice 1. Se observan pequefias
diferencias en los valores de las fracciones de los dos componentes mas volatiles (Agua y metanol) en los primeros
30 minutos de la operacion (zona reactiva). Luego de este momento, se presentan diferencias menos significativas.
Cabe resaltar que la reduccién del indice a 1, hace que la simulacién pueda llegar al instante en el cual la fracciéon
del 4cido lactico (componente de interés y componente mas pesado) llega a 1 y las demas a cero. Sin embargo, con
el modelo reducido de indice 1 no es posible seguir integrando en el tiempo de operacién hasta retirar toda la
mezcla de trabajo.

En la ilustracién 16 se compara el perfil de temperatura del modelo de indice 2 y el modelo de indice 1. Hay una
pequeiia diferencia entre los perfiles, visualizando ademas que con el modelo de indice 1 se logra simular un mayor
tiempo de operacion.

Comparacién de la temperatura del modelo de indice 2 e indice 1
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[lustracion 16. Comparacién de la temperatura del modelo de indice 2 e indice 1

En la ilustracion 17 se tiene la comparacion de la velocidad de reaccion para el modelo de indice 2 e indice 1. Aqui
se observa que en la primera media hora se tienen grandes fluctuaciones en la velocidad de reaccion. Luego de la
primer hora de operacidn se tiene un aumento en la velocidad de reacciéon hasta un valor de 0.026 (1/hr) a las dos
horas de operacion, y luego de ese momento se tiene una disminucién gradual del valor de la velocidad de reaccion
hasta estabilizarse en cero.

En los primeros 30 minutos, en la zona reactiva, los valores de la velocidad de reaccién no son los mismos

obtenidos con el modelo de indice 2 e indice 1. Lo anterior se atribuye a la no linealidad impuesta por el término
reactivo incluido para este caso de estudio simplificado.
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Comparacion de la velocidad de reaccién en funcién del tiempo para el modelo indice 2 e indice 1
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[lustraciéon 17. Comparacién de la velocidad de reaccién para el modelo de indice 2 e indice 1
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En la ilustracién 18 se tiene la comparacion del flujo de vapor del modelo de indice 2 e indice 1. En esta grafica, al
igual que la mostrada en la ilustracién 17, se observa en la primera media hora de operaciéon unas grandes
fluctuaciones en el valor del flujo de vapor que no coinciden entre los modelos de indice 2 e indice 1. De hecho, los
valores del flujo de vapor difieren enormemente entre modelos, situacion atribuible a la importancia que tiene el
término reactivo en el primer tramo de simulacién. En este punto se deberia estudiar mas a profundidad para
determinar cual es el efecto del término reactivo en la estructura del sistema algebro diferencial.

Comparacién del flujo de vapor del modelo de indice 2 e indice 1
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Ilustracion 18. Comparacion del flujo de vapor del modelo de indice 2 e indice 1
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En la ilustracién 18, luego de la primera media hora de operacién se tiene una variacion del flujo de vapor que
ambos modelos representan de manera parecida. Estos resultados van relacionados con la ilustracion 19, que tiene
la comparacion de la retencion de liquido para los modelos de indice 2 e indice 1, en donde se presenta una
pequeiia variacion de los resultados entre modelos. Cabe resaltar que aunque se evidenciaron fluctuaciones
importantes en el flujo de vapor, no afectaron la retencion de liquido.

Comparacién de la retencién del liquido del modelo de indice 2 e indice 1
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Ilustracion 19. Comparacion de la retencion de liquido del modelo de indice 2 e indice 1

Comparacién de la cantidad de 4cido lactico para el modelo indice 2 e indice 1
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Ilustracion 20. Comparacién del perfil de la cantidad de dcido Ildctico producido del modelo de indice 2 e indice 1
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En la ilustracion 20 se compara el perfil de cantidad del acido lactico producido por el modelo de indice 2 y por el
modelo de indice 1. Se observa que se logra un maximo aproximadamente a las 3 horas de operacion. A partir de
ese momento se empieza a extraer del vapor, en donde se tendra a lo largo del resto de la operacién la fraccién mas
alta. La cantidad de acido lactico producida fue de 1.982 kmol. Es decir, la conversion fue del 40 %. La cantidad
recuperada se retira desde el tiempo de 3 horas. La cantidad retirada por el destilado es 4.059 kmol, con una
pureza molar del 48%.

Comparacion del flujo de acido lactico para el modelo indice 2 e indice 1
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Ilustracion 21. Comparacién del flujo de dcido Idctico para el modelo de indice 2 e indice 1
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Ilustracion 22. Comparacion de fracciones de liquido para el modelo de indice 1 con y sin complementariedad
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En la ilustracién 21, se compara el flujo de acido lactico para el modelo de indice 2 y el de indice 1. Las diferencias
entre los perfiles para esta variable, son pequefias. Con el indice reducido se evidencia una tendencia a
estabilizarse el flujo en el mismo valor en el cual se estabiliza el flujo de vapor en la ilustracién 18 al final del
tiempo de simulacion.

En la ilustracién 22 se tiene la comparacion de las fracciones de liquido para el modelo de indice 1 con y sin
complementariedad. Aqui se ve que en los primeros 30 minutos se tiene la zona reactiva, y luego de este momento
predomina la separaciéon de la mezcla reactante. Los valores que toman las fracciones luego del inicio de la
operacién vienen determinadas por la cinética de la reaccion. La fraccidn del acido lactico aumenta a lo largo de
toda la operacién hasta llegar a estar puro en el reactor por lotes con salida de vapor. En la ilustracion anterior se
ven las mejoras en los resultados que presenta la implementacién de la complementariedad reflejado en el tiempo
de operacion que se logra simular.

En la ilustracién 23, se comparan las fracciones del vapor del modelo de indice 1 con y sin complementariedad. En
la zona reactiva, se tiene la produccién de metanol (componente mas volatil) y de acido lactico (componente mas
pesado), pero al mismo tiempo se tiene una extraccion del metanol lo cual favorece la reaccién en la medida en que
se retira un producto de la reaccién. Sin embargo, el segundo y tercer componente en ser retirado es el agua y el
metil lactato respectivamente, lo que hace que la velocidad de reacciéon disminuya su valor en la medida en que la
operacion transcurre.

Comparacion de las Fracciones en el vapor del modelo indice 1 con y sin complementariedad
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Ilustracion 23. Comparacion de las fracciones de vapor para el modelo de indice 1 con y sin complementariedad
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En la ilustracién 24 se compara el perfil de temperatura del modelo de indice 1 con y sin complementariedad. Se
observa la mejora que tiene la implementaciéon de restricciones de complementariedad. Adicionalmente, se
observa una disminucién en la temperatura de operacién en los primeros 15 minutos, asociada al cambio de la
composicién de la mezcla y la inclusién de un componente mas liviano que hace que la temperatura de ebullicién
disminuya. Luego de este momento se tiene un incremento monétono de la temperatura de operaciéon hasta
estabilizarse en la temperatura de ebullicién del 4cido lactico.

Comparacién de la temperatura del modelo de indice 1 con y sin complementariedad

480

460

&

O Con complementariedad
—2— Sin complementariedad

Temperatura (K)

e
]
=]

400 : T M _—__ Aiaitil — —

0 0.5 1 15 2 25 3 35 4 45 5
Tiempo en horas

[lustracion 24. Comparacién del perfil de temperatura del modelo de indicel con y sin complementariedad

Comparacién del flujo de vapor del medelo de indice 1 con ¥ sin complementariedad
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Ilustracion 25. Comparacién del flujo de vapor del modelo de indice 1 con y sin complementariedad
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En la ilustraciéon 25 se compara del flujo de vapor del modelo de indice 1 implementando y sin implementar
restricciones de complementariedad. Se observa una fluctuacion del flujo de vapor en los primeros 30 minutos, que
la implementacién no altera. Estas perturbaciones se atribuyen a la influencia de la velocidad de reaccién en el
modelo matematico del caso de estudio. Luego de estabilizarse la velocidad de reaccidn (ilustracién 27) se tiene un
perfil mas suave, cuyas perturbaciones estan dadas por los cambios drasticos en las composiciones del vapor.

Comparacion de la retencion del liquido del modelo de indice 1 con y sin complementariedad
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Ilustracién 26. Comparacion de la retencion de liquido del modelo de indice 1 con y sin complementariedad

Comparacién de la velocidad de reaccidon en funcién del tiempo para el modelo indice 1 con y sin complementariedad
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Comparacién de la velocidad de reaccién en funcién del tiempo para el modelo indice 1 con y sin complementariedad

: T
0.025 |- —8— Con complementariedad [

—2— Sin complementariedad

o
S
B
]

0.018 —--{}-

o
2
]

Velocidad de reaccion (1/hr)
o
8
I

o

Tiempo en horas

Ilustracion 27. Comparacion de la velocidad de reaccion del modelo de indice 1 con y sin complementariedad

En la ilustraciéon 26 se tiene la comparacion del perfil de retencién de liquido del modelo de indice 1 con y sin
complementariedad. En la ilustracion 25 se presenta la pendiente del perfil de retencién del liquido, y de nuevo se
observa que el sistema esta mal condicionado en la medida en que una variacién del 40 % en el valor del flujo de
vapor no representa una diferencia significativa en la forma en la cual cambia la retencion de liquido en el reactor.
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En la ilustracién 27 se tiene la comparacion de la velocidad de reaccién del modelo algebro diferencial de indice 1
implementando y sin implementar las restricciones de complementariedad. En la grafica se observa como la
complementariedad permite simular un tiempo de operacién mayor.

Comparacién de la cantidad de acido lictico para el modelo indice 1 con y sin complementariedad
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[lustracion 28. Comparacién de la cantidad de dcido ldctico producido con el modelo de indice 1 con y sin
complementariedad

Comparacién del flujo de dcido lactico para el modelo indice 1 con y sin complementariedad
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Ilustracion 29. Comparacion del flujo de dcido ldctico para el modelo de indice 1 con y sin complementariedad
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En la ilustracion 28 se tiene la comparacion de la cantidad de acido lactico producido con el modelo de indice 1
implementando y sin implementar restricciones de complementariedad. Se observa como la cantidad de acido
lactico aumenta a lo largo de las 3 primeras horas de operacion hasta que llega a su maximo y luego se empieza a
retirar de la operacién lo que ocasiona una disminucién de la produccidén. La conversion es de alrededor del 40 %.
Se tiene una produccién total de 1.98 kmol. Sin embargo sélo se tiene un destilado recuperado de 3.9211 kmol con
un 49.49% de pureza.

La ilustracion 29 presenta la comparacion del fluyjo de acido lactico para el modelo de indice 2 con y sin
complementariedad. Con la implementacién de las restricciones de complementariedad se puede ver como la
cantidad retirada de acido lactico se torna constante una vez solo este componente se encuentra presente en la
unidad de reaccién-separacion.

A continuacion en la tabla 4, se presenta un resumen con los resultados mas relevantes de las simulaciones hechas.
Aqui se puede ver que en todos los casos en los cuales las restricciones de complementariedad fueron tenidas en
cuenta se logré determinar los perfiles con tiempos de operacién mayores. Adicional a lo anterior, se observa que
el nuimero de diferencias finitas aumenté en la medida en que se implementé la reducciéon de indice y las
restricciones de complementariedad. Debido a que el nimero de diferencias finitas muchas veces influenciaba la
solucion debido a la alta no linealidad del modelo considerado y a la rigidez del mismo.

Cabe mencionar que la reduccién del indice modelo permitié alcanzar resultados a tiempos mayores de simulaciéon
de manera rapida y sin presentar inicializacién inconsistente. Finalmente se llega a considerar que el modelo de
indice reducido y las restricciones de complementariedad, acompafiado de ciertas herramientas de optimizacion,
permiten dar una solucién rapida y coherente. La importancia de considerar la simulacion hasta el momento final
tiene que ver con que el componente de interés y de analisis, es el componente mas pesado y por ende el tultimo en
salir. El no considerar esto, podria hacer que la optimizaciéon encuentre otras soluciones no reales con el
argumento de evadir errores de integracién y de convergencia de la solucién.

Tabla 4. Resumen de los resultados obtenidos en el evaporador por lotes

Tiempo de :
. o Tiempo de #
£ . Algoritmo de maximo de . . .
Componentes | Indice | Complementariedad solucion simulacién computo Diferencias
(Horas) (segundos) finitas
4 2 Sin IPOPT 3.50 5.00 8
Componentes Con NLPEC (IPOPT) 3.81 5.00 18
(No reactiva) 1 Sin IPOPT 5.59 5.00 18
4 2 Sin IPOPT 4.75 120 11
Sin IPOPT/CONOPT 5.02 6.00 14
Componentes 1 NLPEC
(Reactiva) Con (IPOPT/CONOPT) 5.39 4.00 17

Con el anilisis anterior, se determina que una buena manera para obtener buenos resultados debe tener en cuenta
la reduccion del modelo algebro diferencial a indice 1 y la consideracion de restricciones de complementariedad. El
modelo de la columna de destilacion por lotes reactiva presentado anteriormente es de indice 2. Sin embargo tras
la inclusiéon de las ecuaciones del apéndice C para la reduccién del modelo del evaporador por lotes y la
consideracion de las ecuaciones hidrodinamicas (Ver apéndice D) para el calculo del flujo de liquido en cada plato
se transforma el problema a uno de indice 1.

5.5. Columna de destilacion por lotes reactiva

Si bien, para la simulacién se debe contar con un modelo de indice 1 e incluir las restricciones de
complementariedad que faciliten la convergencia y permitan manejar problemas mas grandes, la simulacién de la
columna de destilaciéon por lotes reactiva es realizada con el modelo de indice 2. La falta de tiempo y las
complicaciones en la implementacién de las ecuaciones hidrodindmicas (ecuaciones altamente no lineales) fueron
los principales problemas para no realizar la simulacidn de la mejor manera.
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En el apéndice E se encuentran los valores y las ecuaciones utilizadas para la determinacién del equilibrio
termodinamico, entalpias de vapor y liquido, y de vaporizaciéon. Ademas, se presentan los valores de la cinética
utilizada y las consideraciones que se tomaron para su implementacion.

Tabla 5. Especificaciones de la columna de destilacion por lotes reactiva

Mezcla de trabajo Metil Lactato - Agua — Acido Lactico - Metanol
Cantidad alimentada 10 kmol
Composiciéon molar de la mezcla [0.5,0.5,0,0]
Numero de etapas de equilibrio 3 etapas
Presion atmosférica de operacion del reactor por lotes 1 atm
Potencia del rehervidor 1 GJ/hr
Relacién de reflujo 1

Fracciones en el destilado para la columna de destilacién por lotes reactiva (QB=1 GJ/hr)
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[lustracion 30. Perfil de fracciones en el destilado en una columna de destilacién por lotes reactiva

Fracciones en el rehervidor para la columna de destilacién por lotes reactiva (QB=0.1 GJ /hr)
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Ilustracion 31. Perfil de fracciones del rehervidor con la potencia del rehervidor de 0.1 GJ/hr (Columna por lotes
convencional reactiva)
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En la ilustracién 30, se muestra el perfil de fracciones de destilado en donde se observa la zona reactiva al inicio de
la operacién y la posterior zona de separacion. En esta simulaciéon se puede ver que la relacién de reflujo
efectivamente desempefia un papel importante en la produccién del acido lactico, ya que el componente mas volatil
(metanol) es el que sale primero en la operacién de separacion, asi que si desea que el reactivo permanezca mas
tiempo en la columna de destilacidn la relacion de reflujo debe ser grande.

Fracciones en el rehervidor para la columna de destilacién por lotes reactiva (QB=1 GJ/hr)
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Ilustracion 32. Perfil de fracciones del rehervidor con la potencia del rehervidor fijada en 1 G]/hr (Columna por lotes
convencional reactiva)

En la ilustraciéon 31 y 32 se observa el perfil de fracciones del rehervidor en funcién del tiempo, alli se puede ver
claramente que la composiciéon de los componentes mas pesados son los que predominan en toda la operacion. El
acido lactico, el componente de interés, aumenta su pureza en el rehervidor durante toda la operacion. Sin
embargo, a medida que la composicidn de este componente es mayor, también la cantidad de 4cido lactico que ha
salido es mayor. En ese orden de ideas, debe existir un punto en el que se debe detener la operacion para obtener
la mayor cantidad de acido lactico, también a la mayor pureza posible. En cuanto a la potencia del rehervidor se
puede ver que esta intrinsecamente relacionada con el tiempo de operacién de manera inversamente proporcional,
mientras se disminuye la potencia del rehervidor un orden de magnitud, en ese mismo orden de magnitud
aumenta el tiempo de operacidn para llegar al mismo nivel de separacion.

En la tabla 6 se presenta la comparacion de la conversion y de la pureza de las operaciones de reactor por lotes con
salida de vapor y la destilacion por lotes reactiva.

Tabla 6. Comparacion de los resultados del reactor por lotes con salida de vapory la destilacién por lotes reactiva

Reactor por lotes con salida de vapor | Destilacion por lotes reactiva
Cantidad de acido lactico (kmol) 1.982 2.1345
Conversion 40% 57%
Cantidad recuperada (kmol) 4.059 2.01109
Pureza de acido lactico 48% 94%

En la tabla 7 se presenta la comparacion del nimero de variables y ecuaciones de cada uno de los casos de estudio
y el tipo de problema que se soluciond, diferenciando entre un problema cuadrado y un problema con una serie de
grados de libertad resuelto como un problema de optimizacion.

31



Tabla 7. Comparacion del numero de ecuaciones y variables para los diferentes casos de estudio

Configuracion Indice Complementariedad Numero de Nume.ro de Tipo de
variables ecuaciones problema
Evaporador por 2 Sin 2944 2944 Simulacién
lotes Con 6678 6624
1 11575 11574
Reactor por 2 Sin 4054 4054 Optimizacion*
lotes 1 8847 8846
Con 10739 10722
Destilacion por 2 Sin 16741 16741 Simulacién
lotes reactivo

Para finalizar se presenta la metodologia utilizada para obtener el disefio y control 6ptimo de la columna de
destilacién por lotes reactiva:

1. Seleccionar el ambiente de modelamiento
2. Seleccion de la configuracién adecuada de la columna de destilacién por lotes
3. Seleccion del modelo dindmico de acuerdo al nivel de representacion
a. Determinacidn del indice del modelo algebro diferencial e inicializacién consistente de acuerdo a
las siguientes consideraciones:
i. Inicializacion a reflujo total
ii. Inicializacion en vacio: implica una simulacion del arranque de la columna
iii. Reduccidn de indice si el sistema algebro diferencial es de indice mayor a 1
4. Seleccion de la estrategia de solucién para la simulacién dindmica
Simulacién dindmica
a. Implementacion de las restricciones de complementariedad
b. Algoritmo de solucidn en el ambiente de modelamiento
6. Formulacién del problema NLP (Problema de operacién 6ptima)
a. Seleccion de las variables de optimizacidn y funcién objetivo
7. Optimizaciéon dindmica
a. Seleccion del algoritmo de solucién para optimizar
8. Formulacion del problema MINLP (Problema de operacién y disefio éptimo)
a. Transcripcidn directa del modelo de optimizaciéon dinamica mezclando la variable entera (MINO:
Mixed Integer Dynamic Optimizacion)
b. Seleccién de una funcién objetivo que involucre las variables de disefo
9. Optimizacién dinamica con variable entera
a. Seleccion del algoritmo de solucion del problema MINLP
10. Analisis post-optimal

v

6. Conclusiones

La simulacién realizada mediante GAMS y la implementada en Aspen Batch Distillation arrojaron resultados muy
similares, lo que permite afirmar que la aproximacion de la resolucién simultanea ejecutada en GAMS en contra de
la resolucién secuencial desarrollada por Aspen arrojan los mismos resultados. La facilidad del enfoque de
resolucion para la obtencidon de resultados hace que en Aspen sea mas rapido que en GAMS. Sin embargo, para la
optimizacién hay una ventaja inherente en GAMS con respecto a Aspen.

La simulacion del evaporador por lotes con el modelo algebro diferencial de indice 2 implementando las
restricciones de complementariedad presentd ventajas con respecto a no considerar dichas restricciones. Sin
embargo, considerar la complementariedad no solucion6 por completo el problema debido a la estructura del
modelo algebro diferencial de indice 2, por lo que se estudié como la complementariedad logra potenciar la
obtencidn de resultados en el caso de tener un modelo de indice 1. Dada la fuerte implicacion que tiene la
reduccion del indice, y manejar un modelo de indice 1, se obtuvieron resultados para el evaporador por lotes para
todo el tiempo de operacién. La complementariedad no se incluy6 debido a que no fue necesario.
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La conversién obtenida en el reactor por lotes y en el reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio fue de 20%
y 40% de conversion del metil lactato en acido lactico respectivamente. Dado el anterior resultado, se puede
pensar que al aumentar las etapas de equilibrio y al incluir el fundamento de la destilacion (flujo de reflujo) se
mejora de manera apreciable la conversion de los reactivos a acido lactico.

El modelo algebro diferencial en indice 2 no presenta una inicializacién consistente visualizada en todas las
simulaciones realizadas con este modelo. Ademas se pudo ver que la utilizaciéon del modelo de indice 2 no permitié
tener simulaciones en tiempos muy grandes de operacién debido al aumento del error con el intervalo de
integracion. Por el contrario, el modelo algebro diferencial de indice reducido a 1 presenté unos muy buenos
resultados debido a la nueva estructura del modelo del evaporador que permite obtener el valor del flujo de vapor
de una ecuacién algebraica directamente. Las simulaciones realizadas con el modelo reducido logra mostrar que la
inicializacion si es consistente con los resultados obtenidos.

Con el estudio del reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio se buscaba realizar un andlisis sobre c6mo
simular todo el tiempo de operacién. La razén por la cual se debe hacer esto es la siguiente: en el momento de
realizar alguna optimizacién, se puede tener una soluciéon que puede no ser la mejor, en la medida en que al
optimizar se buscara un éptimo (o por lo menos un punto factible) que no presente inestabilidades, aun cuando el
problema requiera que la solucion esté en dichas zonas inestables para obtener una mejor solucion.

La simulacidn del reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio, del sistema de indice 2, presenta un valor al
inicio del flujo de vapor no coherente, situacién que se arregla con la reducciéon de indice. La inclusion de la
velocidad de reaccién en el modelo algebro diferencial hace que en la primera media hora se presente ciertas
fluctuaciones en el flujo de vapor, que tienen un implicacion leve en las composiciones del liquido y del vapor.

La implementacion de las restricciones de complementariedad en el modelo algebro diferencial con reaccién ayudé
de manera significativa en la resolucién del modelo, permitiendo llegar hasta el momento exacto en el que se agota
por completo la mezcla de trabajo en el evaporador.

La cantidad de &cido lactico tiene su maximo alrededor de 3 horas, en donde segin lo expresado por la literatura
mediante expresiones heuristicas, se debe comenzar a recoger el flujo de vapor para obtener una cantidad de acido
lactico con la mayor pureza de toda la operacion.

Se pudo evidenciar que ciertas variables, a lo largo de la simulacién, pueden llegar a no tener ningin sentido real.
El ejemplo es cuando algunos componentes han salido de la unidad, la temperatura reducida se sigue calculando y
dado que la temperatura de la unidad siempre crece, se presenta que la temperatura reducida es mayor a 1, lo que
harfa que los limites impuestos a las variables no se cumplieran o restringieran la solucién. Los anteriores limites
se deben colocar para no incurrir en errores de evaluaciéon de funciones tras el cdlculo de la entalpia de
vaporizacion, en donde se tiene en el denominador uno menos la temperatura reducida (Ec. 103).

Cabe mencionar que la importancia de la optimizacidn, la cual fue utilizada como herramienta fundamental para la
simulacién en el sentido en que se relajaron las restricciones mas complicante (generalmente asociada a la
restriccion que resulta de la reduccién de indice), que finalmente fueron minimizadas dentro de la funcién objetivo.

Al realizar la simulaciéon de la columna de destilacién reactiva, la reaccion se lleva a cabo en los primeros 30
minutos. Alli es donde se deberia modificar las condiciones de operacion para favorecer la permanencia de los
reactivos y retirar de manera rapida los productos (el metanol al ser el componente mas volatil es el primero es ser
retirado). Con una estrategia de reflujo se pueda extraer la mayor cantidad de etanol, disminuyendo la cantidad de
reactivos extraidos para aumentar la conversion a acido lactico.

Al disminuir en un factor de 10 la potencia del rehervidor, se aumenté en un factor de 10 el tiempo de operacion.
Lo anterior hace pensar que una variable para la optimizaciéon importante sera el tiempo de operacidn. Sin
embargo, por cuestion de convergencia y estabilidad de la solucién se deben prestar especial atencién en el
numero de diferencias finitas que se fijen.
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La conversion alcanzada en la columna de destilacién por lotes reactiva fue de 57%. Se puede observar que la
utilizaciéon de esta unidad permite obtener una conversiéon mayor a la observada con un reactor convencional
(20%) y un reactor por lotes con salida de vapor en equilibrio (40%), lo que confirma una de las ventajas de
mezclar funcionalidades en la misma unidad de procesos.

Los modelos MINLP para resolver problemas de disefio 6ptimo de columnas de destilacién continuas ha sido
ampliamente estudiada, sin embargo, pocos autores han aplicado estos conceptos para columnas de destilaciéon por
lotes reactiva.

7. Perspectivas

La inclusién de las ecuaciones hidrodinamicas, junto a ecuaciones derivadas de ciertas ecuaciones algebraicas,
hacen que la estructura del conjunto de ecuaciones algebro diferenciales se mejore (indice 1). Ademas se tiene la
inclusion de nuevas variables de disefio de la columna de destilacion por lotes reactiva. Asi que seria una buena
manera de arrancar una nueva investigacion en este tema.

Para futuras investigaciones, se puede determinar la configuraciéon de la columna de destilacién por lotes idénea
bajo un criterio econémico dentro de un conjunto de configuraciones no convencionales que se han empezado a
estudiar en la literatura. Ademas, tal y como lo reportan algunos autores, la validacién experimental no ha sido
ampliamente aplicada para sistemas reactivos en los cuales se implemente las condiciones de operacién 6ptimas
encontradas.

Al momento de hacer la optimizacién no se permite que el perfil de la variable manipulable tenga grandes cambios,
para evitar la falta de suavidad en la respuesta. Sin embargo, esto perjudica negativamente el valor de la funcién
objetivo (cualquiera que sea el criterio escogido), asi que se podria restringir la continuidad de los perfiles de
acuerdo a las limitaciones que se tengan tras su implementacién en la vida real.

Seria interesante mirar que facilidades presenta la utilizaciéon de otro ambiente y lenguaje de programacién que
permita manejar este tipo de problemas mas eficientemente. Debido a que en la literatura se implementa este
problema en otros programas que permiten manejar de mejor manera las discontinuidades que se puedan
presentar durante la ejecucion del programa.

Tras la inclusion de las limitaciones hidraulicas en avanzados estudios se podria llegar a una optimizacién en
tiempo real que permitiria tomar las mejores decisiones durante la operaciéon de la columna en lo que tiene que ver
con perturbaciones. Lo anterior se puede estudiar en conjunto con la aplicaciéon de restricciones de
complementariedad que de seguro sera una buena alternativa sobre la cual abordar este problema. Finalmente se
debe realizar un andlisis post-optimal de todos los perfiles determinados y de la configuraciéon 6ptima, ademas de
probar con otras configuraciones de disefio diferentes de las obtenidas tras su optimizacion.

8. Apéndices
Apéndice A. Sistemas Algebro Diferenciales (DAE, Differential Algebraic Equations)

Los sistemas algebro diferenciales son grupos de ecuaciones diferenciales restringidas en sus trayectorias por
ecuaciones algebraicas. Dicho conjunto de ecuaciones se encuentra representado en su forma mas general de la
siguiente manera:

Oy, y,t) =0 (32)

Donde t es el tiempo, y(t) € R™ es el vector de variables de estado, y y = dy/dt es la derivada de las variables de
estado. Se asume que CD(y, v, t) € R™ es continuamente diferenciable con respecto a todos los argumentos. [28]
La ecuacion (1) incluye las ecuaciones diferenciales ordinarias del sistema:

(D(y' y't)=y_f(y't)=0 (33)
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Una importante propiedad estructural del sistema es el indice. El indice es el minimo niimero de veces que un
sistema algebro diferencial se debe derivar para obtener un sistema de solo ecuaciones diferenciales ordinarias
[28].

Formas de Hessenberg
Forma de Hessenberg indice 1

Los sistemas algebro diferenciales de esta forma se pueden escribir de la siguiente manera:

x = f(x,2)
0=g(x2) (34)

Donde x(t) € R™, z(t) € R™, y se debe cumplir que el Jacobiano, g, = dg/ 0z, sea invertible (no singular) a lo
largo de toda la solucién del sistema de ecuaciones algebro diferenciales. En esta formulacién, x son las variables

diferenciales y z son las variables algebraicas [28].

Estos sistemas algebro diferenciales indice 1 pueden ser reducidos a sistemas de ecuaciones diferenciales
ordinarias derivando las ecuaciones algebraicas:

d . .
Eg(x;z) =gxX t g,z

_9g

gx_a

Tomando en cuenta la consideracion de que g, = dg/0z es no singular, se tiene:

Z=—g;"9xX = —97 9xf (35)

Que varia en funcion de z cuyo correcto valor es z*.
9y f(y,z") =0

s

S f(y.z)
) <
gy( A ~

Ilustracion 33. Representacion grdfica de la reduccién de indice [29]

Siz* es unico, g, f; es invertible. Si g, f es unicamente funcion de y.
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(gyf)yf = (gyyf + gyfy)f =0

Forma de Hessenberg indice 2

Los sistemas algebro diferenciales de esta forma pueden ser escritos como:

x = f(x,2)
0=g) (36)

Donde x(t) € R™, z(t) € R"z,y se debe cumplir que la matriz, g, f, (f; = df/0z), sea invertible (no singular) a lo
largo de toda la solucién del sistema de ecuaciones algebro diferenciales [28].
Las ecuaciones diferenciales deben ser derivadas dos veces:

0= gxX = guf
0= (gxfIxx + (Gxf)2Z = (Gxfxf + 2
(9xf)x = 0(gxf)/0x
2= —(9xf) " (9x)xf 37)

Rigidez de las ecuaciones diferenciales

De acuerdo a Hairer and Wanner (1996) [30] las ecuaciones diferenciales rigidas son sistemas en los cuales los
métodos explicitos no trabajan bien (aquellos que calcula el estado de un sistema siguiente respecto al estado
actual).

Las ecuaciones diferenciales rigidas tipicamente tienen soluciones que incluyen rapidamente un decaimiento del
término no estacionario. Lo métodos explicitos son ineficientes cuando se aplican a estos sistemas, debido a que
para asegurar la estabilidad del método se requiere tamafios de paso pequefios para representar precisamente el
término no estacionario aun cuando estos términos tienen una pequefia influencia en la solucién en estado
estacionario [28].

Los métodos explicitos son mas faciles de implementar en comparacién con los métodos implicitos (se encuentra la
solucién resolviendo las ecuaciones que involucran el estado actual y el siguiente). Sin embargo, se puede ver que
los métodos implicitos tienen mejores propiedades de estabilidad que los métodos explicitos lo que los lleva a ser
mas eficientes que los métodos explicitos cuando son aplicados a sistemas de ecuaciones diferenciales rigidos [28].

Reduccion de indice

Para las variables algebraicas (z y u), el orden del error local disminuye en la medida en que el indice incrementa.
Se puede asegurar entonces que el gasto computacional aumenta al resolver sistemas algebro diferenciales
aumentando el indice. Los sistemas de indice superior requieren un esfuerzo computacional mayor para logar una
solucion precisa para las variables algebraicas, en donde un tamafio de paso méas pequefio es requerido [28].

Debido a esta reduccion de orden en el error local, es deseable reformular un sistema algebro diferencial de indice
superior en un sistema algebro diferencial de indice inferior. Desafortunadamente, la técnica de reduccién de
indice no siempre lleva a resultados numéricos satisfactorios. La principal razén para el pobre rendimiento de esas
reducciones de indice de sistemas algebro diferenciales son que no explicitamente se satisface la restriccion
g(x) = 0. Como resultado, las soluciones numéricas tienden a alejarse de esta restricciéon en la medida que la
variable temporal aumente [28].
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Condiciones iniciales consistentes

Una integracién numérica exitosa de los sistemas de ecuaciones algebro diferenciales requiere que se tenga unas
condiciones iniciales consistentes. Los sistemas indice 1 requieren una inicializacién consistente x,,y, que
satisface g(xy,v,) = 0. Para los sistemas indice 2, la inicializacién es consistente si se cumple con las siguientes
condiciones:

g(xg) =0
x(x0)f (x0,¥0) =0

Problema de desvio de la solucién (“drift off”)

Debido a la implicacién de derivar algunas ecuaciones algebraicas, esto implica en ciertos casos la perdida de
informacién importante. Ademas a esto, tras remplazar las ecuaciones algebraicas originales por las obtenidas, no
se puede asegurar de ninguna manera que las restricciones originales sean satisfechas. El hecho de que no se
cumplan las restricciones originales, usualmente, se encuentra relacionado con errores de redondeo, dada la
estructura de las ecuaciones.

Al querer evaluar lo siguiente:
x(0)* +y(0)* =1
El problema va a presentar una perturbacion en la solucidn:
x()?+y()? =1+ & + g5t + &5t?

En ocasiones debido a los errores de redondeo y a la propagacion del error, las restricciones algebraicas, al igual
que las restricciones ocultas pueden no ser satisfechas durante la integracién. Los métodos de proyecciéon
solucionan ese efecto negativo proyectando la solucién numéricamente sobre las restricciones. Para intervalos
cortos. Para intervalos cortos de integracidn, se tiene efectos de desplazamiento de la solucién moderados [31].

El indice de perturbacién, mide la estabilidad del sistema algebro diferencial. Con el aumento del indice de
perturbacion, el sistema de ecuaciones incrementara su mal condicionamiento. Asi, aunque las perturbaciones a las
que el sistema sea sometida sean pequeias, se presentaran desviaciones grandes de la solucion [32].

Para evitar los problemas de mal condicionamiento, es posible reducir el indice remplazando las restricciones
algebraicas por sus derivadas. El inconveniente de este enfoque de reduccién de indice es que los métodos de
integracion sufren un denominado “drift-off effect” o desvio de la solucién real. Debido al esquema de integraciéon
numérica, si se aplica a un sistema algebro diferencial con indice reducido, solamente obedece ciertas restricciones
ocultas a cierto nivel, la solucién numérica no satisface las restricciones de mayor nivel y puede ser observado que
la magnitud de las violaciones incremente con el tiempo t. De alli la solucién numérica se desvia fuera de las
restricciones despreciadas, aun cuando la solucién inicial es consistente. Especialmente con largos intervalos de
tiempo, la solucién numérica puede desviarse sustancialmente de la solucién original del sistema algebro-
diferencial [32].

Una opciéon para evitar este inconveniente es desarrollar un paso de proyeccion sobre las restricciones
despreciadas luego de cada paso de integraciéon logrado del sistema de indice reducido [33][34]. Otra
aproximacion es estabilizar el problema de indice reducido adicionando restricciones despreciables para el
sistema mencionado. El sistema resultante se encontrara de cierta manera sobre-determinado, para ello se
reportan en la literatura métodos de integracion numérica adaptados [35][36].
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Apéndice B. Planteamiento del problema de optimizacién para la destilacion por lotes reactiva

Un problema de optimizacién dinadmica se puede representar simplificaciones de la siguiente manera:

ty
minf Dd(z(t), u(t), t)dt
U Jo

dz
s - = fz(®),u(t),t) (38)
glzzu) =0
z1p < z(8) < zyg
up S u(t) < uyg

Donde ®(.) es la funcion objetivo, z(t) es el vector de variables de estado, u(t) es el vector de variables de control,
f () son las expresiones de las ecuaciones diferenciales, g(t) son las restricciones de igualdad, z; 5 y z;5 son los
limites inferior y superior de las variables de estado, y u; 5 y uyg son los limites inferior y superior de las variables
de control.

Para realizar la transcripcion directa del problema original a un conjunto de ecuaciones algebraicas, se usa la
aproximacion de la derivada a ciertos términos que representan el ajuste de las trayectorias de las variables. En
este estudio se usa los polinomios de Lagrange, con puntos de Gauss-Radau (3 puntos):

mdnz Z (b(zi‘j,ui,j, t)
iEN jEK
S.a. hif(Zi'j,ui,j) = Z l] (Tk)zi,j VieN

jeK

Ziy1,0 = Z lj(l)ZN,] i € {1, ,N — 1} (39)

Jex
Zf = z l](l)ZN']
jex
z10 = z(to)
9(zi,j wij) =0

Donde @ es la funcion objetivo, z; ; y u; ; son el vector de variables de estado y el vector de variables de control de
la diferencia finita i en el punto de colocacion j. h; es el la distancia entre la diferencia finita i y la i + 1. ij (tr) y
lj(ty) son la derivada del polinomio de Lagrange y el polinomio de Lagrange evaluado en el valor de la variable
independiente correspondiente al punto de colocacién k.

La alta no linealidad en el modelo dindmico de esta operacion, hace que la inicializaciéon deba realizarse
cuidadosamente si se espera tener una buena convergencia. Para el caso de la columna de destilacién por lotes
reactiva, la inicializacidn se realiza simulando el equipo en estado estable operando a reflujo total.

Un problema de optimizacién considera tres elementos fundamentales: variables de optimizacién (decision),
funcion objetivo y restricciones:

Variables de optimizacién

Las variables de decision en un problema de optimizaciéon comprenden las de estado y las de control. Normalmente
las variables de control que se manejan en la literatura son: la potencia del rehervidor, el tiempo de operacién y la
relacion de reflujo. Las variables de estado, corresponden al modelo de la columna y se pueden clasificar en
variables de disefio y variables de operacion. Para el caso de la columna la tnica variable de disefio es el nimero de
etapas. Las variables de operacidn consideran el flujo de vapor, el flujo de liquido, las composiciones de los flujos y
las entalpias de los flujos. Es importante observar que estas variables se encuentran ademas dentro del modelo en
la columna, en las ecuaciones hidrodinamicas (Ver apéndice B).
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Funcién objetivo
Multiples funciones presenta la literatura para optimizar este tipo de columnas:

e Maximizacion del destilado [12]

tr
maxf D(r)dr (40)
to
e Minimizacion del tiempo de operacion [18]
min ¢¢ (41)
e Maximizacién de la conversion [11], [16], [24]
maXXreactivo
t 42
¥ M(to)xreactivo - ftof D(T)xreactivo dt ( )
reactivo = M(to)xreactivo
e Minimizacidén de la energia consumida [2]
tr
minf QB(t)dt (43)
to
e Maximizacion del beneficio [15]
max Beneficios (44)

Los beneficios son obtenidos teniendo en cuenta los ingresos por los productos, los costos de las materias primas,
los costos operacionales y los costos anualizados de capital.

N
Zi=co CiFi(tf) - CalimentoFalimento
tf + ts

Beneficios = ( >TA —AOC — ACC (45)

Donde ¢f es el tiempo final de operacion, ts es el tiempo de preparacion de la operacion y T, es el tiempo total
disponible para operacion por afio. El costo de la instalacion de los equipos se calculan con las correlaciones de

Guthrie que incluyen el costo de instalacion de la coraza de la columna [15]:

N 0.862 D 1.066
( ) (46)

on= e () 3
sh sh,BC NBC DBC

Donde N es el nimero de platos, D es el didmetro de la columna. El subindice BC se refiere al caso base de la
columna calculada mediante correlaciones empiricas. Suponiendo que el didmetro de la columna varia
proporcional a la raiz cuadrada del flujo de vapor promedio de la columna, se obtiene la siguiente relacién [15]:

N
Csp = Csh,BC <N_BC)

0.802 1% 0.533

<E) (47)

A parte de la coraza de la columna, el rehervidor y el condensador también contribuyen significativamente a los
costos de instalacién. El costo anualizado de instalacién de un intercambiador de calor puede ser expresado asi:

1% 0.65

Cox = Cex,BC (E) (48)
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El costo de operacion principal esta atribuido a los servicios.

V
Cuty: uty,BC (V ) (49)
BC

Sin embargo, las ecuaciones anteriores pueden simplificadas:

Csh — K1N0.802V0.533 (50)
Cox = K,V (51)
Cuty = K3V (52)

Los valores de los coeficientes K;, K5, y K5 pueden ser calculadas de acuerdo con el caso base de la columna:

Csh BC
Kl = - (53)
N 0802y, 0533
Cex,Bc
K, = V. 065 (54)
BC
C
K3 — uty,BC (55)
Ve
Ty
N, =
Pttt (56)
Np, es el nimero de producidos por afio.
AOC = Cyyy (57)
ACC = Cgp + Coye (58)
La funcidn objetivo se escribe de la siguiente manera:
N¢
Beneficios = Z CiFi(tr) — CatimentoFatimento | Np — K3V — (KyNO802y0-533 4 [, 17065) (59)
i=0

En la ecuacion anterior se combina la maximizacién de la producciéon de destilado y el minimo tiempo de operacién
comuinmente usado para optimizar el control 6ptimo a un tamafio de columna fijo [15].

Restricciones:
De igualdad

En las restricciones de igualdad se tiene el modelo algebro diferencial mencionado anteriormente, considerando
ademas la ecuacion de reduccion de indice (Apéndice D) y las ecuaciones hidrodinamicas sobre las que se hace
mencion en el Apéndice E.

De desigualdad
En las restricciones de desigualdad se tiene una restriccion de pureza:

40



t
ftof Xp,mianD (T)dT

)  D(t)dr

to

= % Pureza (60)

Apéndice C. Restricciones de complementariedad

Tradicionalmente los problemas en los que se desea simular decisiones discretas, se manejaban a través de logica
(condiciones IF-THEN). Sin embargo, como medio de trabajo para la optimizacidn, esto no estd bien soportado para
problemas complejos y no estructurados[27].

El enfoque de utilizar ambientes orientados a ecuaciones (como GAMS) hace que las decisiones discretas deban ser
tratadas de manera diferente. Introducir l6gica en las ecuaciones no es deseable, debido a que conlleva a relaciones
no suaves que usualmente resulta en una divergencia de los algoritmos de solucién o en una convergencia a
soluciones en puntos no fisicos.

Las restricciones de complementariedad son generalmente incluidas para representar decisiones discretas.
Pueden manejar mas eficientemente las variables enteras que una formulacién MINLP [27]. Particularmente, para
sistemas muy grandes con varias decisiones discretas, tales como sistemas dinamicos con cambios en cualquier
momento en el tiempo.

Para este estudio se utiliz6 una transcripcion directa, o colocacion ortogonal, para manejar el tratamiento de las
ecuaciones diferenciales. Esta estrategia de discretizar y luego optimizar incorpora ademas diferencias finitas
movibles para monitorear la localizacion de las caracteristicas de las zonas no suaves de la solucion.

La complementariedad es una relacion entre dos variables donde o una (o ambas) deben encontrarse en su limite.
Las complementariedades son particularmente utiles en optimizacién siempre que se desee usar un modelo de
disyunciones sin usar variables binarias [27]. Por otro lado, la inclusidn de restricciones de complementariedad
introduce una no convexidad inherente en el problema al igual que dependencia lineal de las restricciones activas
en todos los puntos factibles.

Sean u € R™, v € R™ y sean g: R™ X R"™2 - R™, f: R™ x R"2 - R"2 dos vectores de funciones y la notacién
0 <x 1 y=>0implica que x es ortogonal a y y cada componente de cada vector son positivos. Un problema con
restricciones de equilibrio (MPEC, “Model Programming with Equilibrium Constraints”) generalmente esta definido
de la siguiente manera[37]:

min __ f(u,v)

ueR™1, veR"2
s.a.(Wv) EZ (61)
v Resuelve MPC(g(u,-), B)

Donde f es la funcion objetivo, Z € R™*™2 es un conjunto no vacio de conjunto cerrado. v es una solucién para el
problema MPC definido por una funcién g y un conjunto de limites B.

El problema de complementariedad consiste en encontrar u y v que satisfaga:
gw,v) =0 (62)
Donde u es libre.
0<vlf(uv)=0 (63)
De manera general se puede rescribir el problema como:
min f(z) (64)
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s.a. h(z)=0

g(z)=0
OSZ:lJ_ZzZO

Para hacer un problema MPEC manejable, usualmente este es reformulado y resuelto de diferentes maneras. Como
se describe en [27], la clasificacion puede ser hecha dentro de métodos de relajaciéon o métodos de penalizacion de
la funcién objetivo. En los métodos de relajacién se reformulan las restricciones de complementariedad como un
conjunto de restricciones de igualdad o desigualdad relajadas con un pardmetro n > 0.

Por otro lado, se tiene la formulacién por penalizacidn de la funcién objetivo:

min f(2) + pz! z,

s.a. h(z2)=0
9(z) =0 (65)
Z1,Z22 =20

En esta formulacion la complementariedad se encuentra en la funcién objetivo. Ciertas propiedades mencionadas
en [27] indican que una estrategia de solucién basada en penalizacién lleva a un punto estacionario para valores de

penalizacidn suficientemente grandes.

Apéndice D. Modelo del reactor por lotes con salida de vapor y reduccion de indice
Apéndice D1. Modelo del reactor por lotes con salida de vapor de indice 2

A continuacion se presenta el modelo del evaporador por lotes (ilustracién 34) en donde se tiene

M,X/i/

/

Qs

Ilustracion 34. Esquema del evaporador por lotes

aMm

— = -V +AnM 66
a - e .
d@M) _ o s = m 3y M i €C
A T PT: l

dx; vV
d_tlz—M(yi—xi)+ri—Anxi 1eC (67)
d(th)_Mdhl_l_hldM_ —
l e~ dt at ¢
dh vV
= _(pv - Rt 68
s TGEOR o
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Eyi_zxi = (69)

ieCc ieCc

Vi = kixl- ieC (70)

r, = Vir (71)

An = 2 v T (72)
ieCc

Apéndice D2. Reduccion de indice

Dado que el flujo de vapor que abandona el evaporador no se encuentra presente en ninguna de las ecuaciones
algebraicas del sistema anteriormente mostrado, se procede a generar una ecuacion algebraica adicional que
contenga esta variable (V).

La ecuacidn escogida para la reduccion es la siguiente:
Qi Q=0 73)
ieC ieC

Al derivar la ecuacion se obtiene:

dxi dkl _
;(E(ki—l)‘*'xig)—o (74)
L
Dado que:
Pty
k; = ‘Tl (75)

Se tiene que la derivada de la relacién de equilibrio con respecto al tiempo estd determinada por la siguiente
ecuacion, de acuerdo a la aplicacion de la regla de la cadena [13].

dt _ dT dt  £i\dx; dt (76)
Jjec

El término de la derivada de la relacién de equilibrio con respecto a la temperatura esta determinada por:

akl‘ _ 1 sat ayl aPisat
a—T—ﬁ<Pi ar T 77

El término de la derivada de la presion de saturacion con respecto a la temperatura se presenta a continuacion:

dlnp* 1 9P
aT  P;sat 9T

(78)

dInP’*  BIn10
aT  (T[K] + C)?

(79)

Ahora para terminar la variaciéon de los coeficientes de fugacidad del componente i con respecto a la temperatura
se tiene la siguiente expresion derivada del modelo UNIQUAC.
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dlny; 10y,

T 7T (50)
dlny; _ ¥ Zjec6] T B q’ Z 077 juij Ykec O Th,j — 0] Tij Xkec O Th,jtij (81)
= D 2 =) 2
or Yjecbiti T T e (Zkec Op i z)

En este punto lo Unico que falta por determinar es la variacion de la relacién de equilibrio del componente i con
respecto a cada una de las composiciones de liquido del componente ;.

aki _ Pisat d]/l

- - (82)
ax]' p dx]

La derivada del coeficiente de actividad del componente i con respecto a cada una de las composiciones en el
liquido j es igual a:

dlny; 1dy;
i_19v (83)
ij Yi dx]
dIny; —7; T i 1T il
yL: ] +5ql[ ] _ q] ] 1] - Xmlm—#
ox; Dikec Tk Xk YkecTkXk  2kec QX Xkec TieXk) et Dikec TieXk
P
_ P q; {Tj,i Ykec TeXk — Smec xmqsﬂ-—m,i}]
| Zmec OmTm,i (Skec q,ka)z
[ 2
o | 7595 Zieee T Gieic = (Qf) XjTi,j (84)
—q; »_\2
(Zkec Tk,jquk)

P
mem‘[i,m D
{ v 2} (_Tj.mqj)
m:{mec|m=j} (Zkecfk.mquk)

El modelo del evaporador por lotes indice 1, se obtiene tomando en cuenta el balance global, NC — 1 balances
parciales (nétese que para dar ingreso a la nueva ecuacién algebraica se elimina una ecuacién diferencial), balance
de energia, sumatoria y NC relaciones de equilibrio.

Apéndice E. Ecuaciones hidrodinamicas

El problema para las columnas de destilacidn por lotes es mas complicado que en la destilacién continua debido a
su inherente naturaleza no estacionaria. Las relaciones hidraulicas son funcién de las composiciones, los flujos de
vapor y de liquido que varian con respecto al tiempo [38]. Los flujos de vapor pueden decrecer significativamente
durante la operacion, por lo que se debe implementar una estrategia en el rehervidor que permita compensar estos
cambios [38].

En el trabajo presentado por Elgue et al. [39] se presentan ciertas correlaciones para calcular el flujo de liquido de
acuerdo a las caracteristicas de la columna (plato) y un modelo simplificado de la caida de presion.

Modelo de la retencion
Formulacién simplificada

M; = — (85)
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Donde M; es la retencion de liquido en el plato [mol]. a es el area del plato [m?]. h,, es la altura del vertedero [m].
D; es el volumen molar [m3 /mol].

Formula de Francis

2

M; = p—{a hy + 141 <4> (86)

m] \/Epjlw

Donde [, es la altura del vertedero [m]. p; es la densidad [kg/m”"3]. m; es la masa de liquido [kg]. g es la
constante universal de los gases [/ /mol.K]. L; es el flujo de liquido [mol/s].

Modelo de caida de presiéon
Formulacién simple

AP = constante (87)
Formulacién relacionada con la geometria del plato

AP = BV? (88)
Donde f es una constante relacionada con las caracteristicas fisicas del plato. V es el flujo de vapor [mol/s].

Apéndice E1. Limitaciones hidraulicas

La temperatura y presion de operaciéon de la columna son determinadas por las temperaturas de los servicios
disponibles, la temperatura de ebullicién de la mezcla, de la pureza deseada. El material de construccion de la
columna y el espesor de las paredes del tanque deben ser determinadas con la temperatura de operaciéon en
conjunto con las propiedades de corrosién de la mezcla [40].

La altura de la columna depende principalmente del nimero de etapas, muestras que el didmetro de la columna
depende principalmente de los flujos internos de liquido y de vapor. El tamafo delos intercambiadores de calor y
los flujos de servicios dependen en primera medida de la carga de vapor promedio a lo largo de la columna [40].

Entender la hidrodindmica asociada a la altura del liquido en los platos es central para el disefio y operacién
optima de las columnas de destilacién en general [40]. Dentro de su determinacién se tiene una influencia de la
caida de presion, la eficiencia del plato, las condiciones de mezclado, los limites de operacién y regimenes de flujo
en los platos.

Hay rangos limitados de flujos de vapor y liquido sobre los cuales una columna de destilacién puede operar. De
hecho, las correlaciones de eficiencia como las de 0’Connell son desarrolladas para casos en las cuales la los flujos
de la columna son estables [40]. En la siguiente ilustracion se observa la region de operabilidad para una columna
de destilacién. La mayor limitante para el diseno es generalmente la velocidad del flujo de vapor, ademas de los
limites de lloriqueo, secado e inundacion.
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Inundacion de arrastre

Inundacién por

; bajante
Velocidad Arrastre f Zona estable J

del vapor

Lloriqueo-Vertimiento Secado

Velocidad de liquido

[lustracion 35. Regiones de operabilidad de acuerdo a la velocidad del vapor y del liquido

En el trabajo presentado por Simon et al. [41] se realiza la seleccion 6ptima del tanque del rehervidor, las tuberias
de conexién teniendo en cuenta las restricciones del aumento de liquido en el rehervidor, la inundacién en la
columna y en las tuberias. Los diametros de la tuberia y las especificaciones de la columna son restringidos por las
condiciones de inundacién. Adicionalmente, se tiene limites de flujo de vapor para evitar el secado y generar
disefios de columnas de destilacion en regiones operacionalmente factibles.

El problema del disefio considerando limitaciones hidraulicas se resume a determinar la estructura de la columna
de destilacion por lotes, el nimero de etapas y la carga de vapor promedio a lo largo de la columna. Esta dltima
debe estar delimitada por una serie de velocidades maximas y minimas dentro de la columna para garantizar la
operacion de la columna en zonas estables. El factor limitante del maximo flujo de vapor es la caida de presién y las
condiciones de inundacidn. El limite inferior del flujo de vapor esta determinado por las condiciones de secado y
lloriqueo.

La inundacién es detectada por un aumento brusco en la presion diferencial y en una disminucién significativa en
la eficiencia de separacion [41]. El lloriqueo en la columna de destilacién por lotes ocurre cuando el liquido
presente por encima del plato excede la caida de presion que es mantenida por el liquido del plato. Durante las
condiciones de lloriqueo, el flujo de liquido a través de las perforaciones del plato es tal, que la columna se
bloqueara y tendra que ser reiniciada.

La velocidad del vapor depende de las propiedades de la mezcla, las condiciones e operacidn, el area disponible
para fluir, las cuales determinan el diametro de la columna. Doherty et al. [40] presenta ciertas relaciones simples
basadas en el hecho de que la limitante de la inundacion esta basicamente fijada por la energia cinética promedio
del flujo de vapor. Dado lo anterior se determina el factor F:

F =u,/py, (89)
Este factor F es funcién de la velocidad superficial del vapor y p,, es la densidad del vapor. El factor F tendra un
limite inferior y un limite superior definidos por las restricciones de lloriqueo e inundacioén, respectivamente. Para

determinar los valores limites del factor F, en las siguientes referencias se encuentran procedimientos para
calcularlas [41][40].
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Apéndice F. Ecuaciones para el calculo de las propiedades
Apéndice F1. Modelo UNIQUAC

Coeficiente de actividad (y) en funcién de la temperatura
3_5_ ......................... P TR S A S A Bt AR apan SRR T RTRE s

—x—Metanol (Ajuste)
—&—Agua (Ajuste)
— Acido Lactico (Ajuste)
—=—Metil Lactato (Ajuste)
—*—Metanol (Datos)
Agua (Datos)
—Acido Léactico (Datos)
——Metil Lactato (Datos)

n
o

N

—
o

Coeficiente de actividad ()

—

i i i i i i i |
345 350 355 360 365 370 375 380 385
Temperatura en K

Ilustracién 36. Coeficientes de actividad en funcion de la temperatura, datos experimentales y predicciones del modelo

Las ecuaciones del modelo UNIQUAC multicomponente fueron extraidos de Prautnitz [42].

b, Z 0 [oF g,p‘[.’ .
ll’l]/i :ln—l‘i‘qu ln$l+ll——12x]l]—qfln zejp‘[],l +qlp—qlp ]—lpj (90)
X i X s et jECZkecngk,j
Donde @; esta definido como:
O o S 91
' ZjEC Tk Xk 1)
Y 6; es:
qiXi
9, = —-*t 92
' Zjec qrXk (92)
P
q; Xi
gy = —+— (93)
' Zjec qzz;xk
En donde 7; j viene dado por la siguiente expresion:
T;i = €x _L (94)
i,j p T

Y[ es:
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li=5(—q)(r—1)

Tabla 8. Valores de interaccion binaria del modelo UNIQUAC (u; ;)

(95)

Metil Lactato (1) Agua (2) Acido Léctico (3) Metanol (4)
Metil Lactato (1) 0 325.31 367.14 -164.4
Agua (2) -20.05 0 -84.8 325
Acido Lactico (3) -302.09 -23.1 0 17.14
Metanol (4) 866.66 -192.6 322.59 0

Apéndice F2. Volumen de liquido (Modelo de Rackett)

Para el calculo del volumen de liquido para la mezcla multicomponente, se hace mediante la ecuacién de Racket
[42].

ki,j = -
s 101 (96)
33
Veive, j
Luego se calcula un volumen critico de mezcla:
Vew = ) xVe, 97)

jec
Posteriormente, se determina la temperatura critica de la mezcla mediante la siguiente expresion:
1—Fkyj
Tem = Z Z xixiVe,iVe,j /TC,iTC,j 7 (98)
iecC jec oM

Una vez se cuenta con la temperatura critica de la mezcla, se procede a calcular la temperatura reducida:

T, = —
St (99)

La relacion T /P; para la mezcla se determina mediante la siguiente ecuacidn:
Tem _ E X <E> (100)
Pey L\pPg;

c,M ‘ec CJj

Por udltimo se debe determinar el factor de compresibilidad Z critico de la mezcla:

7, = Z X2, (101)

jec

Finalmente, la expresion con la que se determina el volumen molar de la mezcla es:

T 3 2
V=R <ﬂ> <z,1v,+(1 Tr”) (102)
Pem
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Apéndice F3. Calculo de las entalpias de liquido, de vapor y de vaporizacion (hi;, hj;, Ah;"")

(Tk — Tk
hi,V=R< Z M)+AH?
keCoeff

(103)
_ ) 0.38
A4(T) = 4i(Trer) (%) (104)
hi = h{ = 2,(T) (105)
RAT) = ) (D) (106)
JEC
h(T) = Z yih{ (T) (107)

iec

Tabla 9. Coeficientes para el cdlculo del Cy, [42][3]

Coeff Metil Lactato (1) Agua (2) Acido Lactico (3) Metanol (4)
Pii 49335 4.395 4.71025 4.714
D2 0.0345 -4.186e-3 0.02651 -6.986e-3
D3, 0 1.405e-5 0 4.211e-5
D4 0 -1.564e-8 0 -4.443e-8
Ds.i 0 0.632e-11 0 1.535e-11

Tabla 10. Entalpias estdndar de los componentes involucrados en la reaccion

Componente | AH°[J/mol]
Metil Lactato -594300
Agua -241810
Acido Lactico -599600
Metanol -20094.0

Apéndice G. Especificaciones del computador

El computador es un OPTIPLEX 780, con Windows 7 Enterprise. El procesador es un Intel(R) Core(TM) i5-2500S
CPU @ 2.70 GHz con una memoria RAM de 8 GB. El sistema operativo es de 64 bits.

Apéndice H. Nomenclatura
Superindice

l: Fase liquida
v: Fase vapor

Subindices
C: Condensador
B: Rehervidor

j: Etapa de separacion (plato)
i: Componente
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Variables

N;: Nimero de moles que permanecen en el reactor del componente i. (kmol)
1;: Velocidad de reaccion del componente i. (kmol/kmol. hr)

V: Volumen del reactor. (cm?)

Qp: Potencia del rehervidor (GJ/hr)

Mjp, o: Mezcla alimentada al inicio en el rehervidor (kmol)

x; o: Composiciones iniciales de la mezcla alimentada del componente i
M;: Retencion de liquido en la etapa j-ésima (kmol)

P: Presion de operacion (bar)

NT: Numero de etapas de equilibrio

R: Relacion de reflujo

L¢: Flujo de reflujo del condensador (kmol/hr)

L;: Flujo de liquido de la etapa j-ésima (kmol/hr)

Mpg: Mezcla alimentada remanente en el rehervidor (kmol)

V;: Flujo de vapor de la etapa j-ésima (kmol/hr)

x; j: Fraccion de liquido del componente i-ésimo en la etapa j-ésima.
¥i,j: Fraccion de vapor componente i-ésimo en la etapa j-ésima

k; j: Coeficiente de relacion de equilibrio

D: Flujo de destilado (kmol/hr)

An;: Velocidad de reaccion total de la etapa j (kmol/kmol)

13 j+ Velocidad de reaccion del componente i de la etapa j (kmol/kmol. hr)
h}: Entalpia del liquido de la etapa j (GJ/kmol)

h}’: Entalpia de vapor de la etapa j (GJ/kmol)

h;: Espacio de la diferencia finita i.

f(.): Expresiones de las ecuaciones diferenciales

z; j: Variables de estado en la diferencia i-ésima en el punto de colocacion j-ésimo
u; j: Variables de control

g(.): Restricciones de igualdad

M: Retencién del liquido (kmol)

tr: Tiempo de operacion (seg)

l;: Polinomio de Lagrange del punto de colocacion j-ésimo

a: Parametro de relajacion de las restricciones de reduccion de indice
x;: Composiciones de liquido del componente i-ésimo

k;: Correlacion de equilibrio del componente i-ésimo

ij: Derivada del polinomio de Lagrange del punto de colocacién j-ésimo
V: Flujo de vapor del reactor por lotes con salida de vapor y evaporador por lotes (kmol/hr)
T, Puntos de colocacion k-ésimo

®(.): Funcion objetivo

z(t): Vector de variables de estado.

u(t): Vector de variables de control

z; g+ Limites inferiores de las variables de estado

zyp: Limites superiores de las variables de estado

u; g: Limites inferiores de las variables de control

uyp: Limites superiores de las variables de control

X;: Conversidn del reactivo i-ésimo

C;: Ingreso por el componente i-ésimo ($/kmol)

F; : Cantidad del componente i-ésimo

t;: Tiempo de preparacion de la operacion (horas)

T,: Tiempo total disponible para operacidn por un ano (horas/afio)
AOC: Costo de operacion anualizado ($/afio)

ACC: Costo capital anualizado ($/afio)
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Apéndice 1. Investigaciones relevantes en simulacion y optimizaciéon de columnas de destilacion
por lotes

Tabla 11. Investigaciones mds relevantes en la simulacién de columnas de destilacién por lotes

Autor Naturaleza Mezcla.de Modelo Enfoque Software T'lempo'(’ie C.omp051c1ones
trabajo simulacién iguales a cero
Fane et al Etanol-Agua- Modelo de
‘Eg4] ’ Extractiva Glicerol Equilibrio estados cuasi- - 5 horas NO
(solvente) estacionarios
Rodriguez- Heterogénea Hasta lleear a
Donis et al. (Mezcla binaria Hidrocarburos Equilibrio - ProSimBatch 2.5 horas cerog
[5]t azeotrdpica)
Costa etal. Convencional Hidrocarburos Equilibrio Res'oluaon DASSLC 3 horas SI
[7]2 directa
Kreul et al Metil Acetato, No Simultaneo
) Reactiva metanol, 4cido e (Diferencias ABACUSS* 7 horas SI
[6]3 " equilibrio L
acetico y agua Finitas)

'El tratamiento numérico del sistema algebro diferencial y de los eventos discretos fueron manejados con DISCo, un paquete
para sistemas hibridos basados en el método de Gear (discretizacion hacia atras).

*Costa et al. [7] presenta DASSLC, un cédigo de integracién numérica programado en C. Ademas, se presenta un procedimiento
para la reduccién de indice, en el cual se manipulan las ecuaciones algebraicas luego de su diferenciacién. Basado en el
algoritmo de Pantelides [43] se usa una aproximacion grafica y tedrica para identificar el minimo conjunto de ecuaciones que
se deben derivar con el objetivo de generar una formulacion de indice uno para el sistema algebro diferencial original.
*Demicoli et al. [9] discute sobre si la hidrodindmica de la columna, y en particular la caida de presién en la columna, no son
incluidos en el modelo, se tiene un sistema algebro diferencial indice 2. Pantelides et al. [43] sugiere dos maneras de
solucionar este problema. La inclusién de una relacién de caida de presién simplificada, relacionando la caida de presién en
cada etapa de equilibrio con el cuadrado del flujo de vapor. La segunda posibilidad es asumir que la dindmica de los cambios
de entalpia por etapa son bajos comparados con la transferencia de masa entre las fases. En este caso, un balance de energia
pseudo-estacionario debe ser formulado.

* ABACUSS [8] es un ambiente de modelamiento dindmico continuo/discreto. Permite manejar para secuencias de tiempo y
eventos re-inicializaciones consistentes del sistema de ecuaciones, lo que ayuda a resolver problemas dindmicos
continuo/discreta eficientemente. Allgor et al. [8] indica que tanto la presién como la caida de presiéon es un importante
parametro hidraulico. En procesos continuos, hacer la simplificacién de presion constante es 1til, especialmente si la caida de
presién es baja. En procesos dindmicos, por otro lado, las consideraciones de la caida de presién como una correlacién de
flujos de vapor (y liquido) son mas vitales. Un modelo DAE de destilacidn por lotes dindmico es generalmente indice 2, si la
presion no esta relacionada con el flujo de vapor, el cual por otro lado entra como variable solamente en las ecuaciones
diferenciales.
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Tabla 12. Trabajos mds relevantes en la optimizacion de columnas de destilacion por lotes

Autor Mezcla Reaccién | N.de platos Retencién Objetivo Restricciones Modelo Resolucién
Disefio Gradiente
Egly etal. [14] | Multicomponente Si <100 Constante >enoy Pureza Riguroso conjugado
operacién éptima .
modificado
Cuillie etal. Multicomponente Si <10 Constante No aplica No aplica Riguroso Diferenciacion
[44] p p P 5 hacia atras
Reuter et al Método implicito
[45]5 ' Multicomponente Si 30 Constante No aplica No aplica Riguroso y método de
Newton-Raphson
Logsdon et al Colocacién
& [10]¢ " | Multicomponente No 10 Variable Max Destilado Pureza Riguroso ortogonal y
técnicas NLP
. Disefio y . o
Mujtaba et al. Multicomponente No <25 Constante operacion Purezay antldad Riguroso Optlr.m_zacmn
[46] . de destilado binivel
Optima’
Temperatura del o
Sorensen et al reactor y perdida Semi- Parametrizacion
" | Multicomponente Si <10 Constante Max beneficios . . del vector
[47] del reactivo en el riguroso control y SQP
destilado® y
Mujtaba et al. : : Econémica . Integracion DAE
[11]° Multicomponente Si 10 Constante Max Conversién Pureza Riguroso v SQP
Disefio 6ptimo Aproximacion
Sharif et al. Multicomponente No <15 Constante (Costo capital y Purezay ca ntidad Riguroso exte.rna y
[20] . de destilado Penalizacién
operacional)10
aumentada

SE] algoritmo fue calcular los perfiles a reflujo total, calcular las derivadas de las variables algebraicas e integrar el modelo dindmico en si mismo. Dentro de las
suposiciones que se tienen presentes estan la inicializacion a reflujo total sin reaccion. La retencién volumétrica del liquido en los platos se asume constante.

6En esta investigacion se estudian las caracteristicas de la soluciéon dptima de sistemas algebro diferenciales de indice superior, los cuales son evitados con dindmicas de
los platos simples y perfiles de reflujo impuestos. Se discute ademas, sobre la posibilidad de que se tenga un sistema algebro diferencial de indice superior (indice 3), al
estar activa la restriccién de pureza. Esto presenta inconvenientes en la precision y estabilidad en la solucién de los perfiles.

’La funcién objetivo es econdémica e incluye los costos capital y operacional. Aqui se considera que la variable de disefio ademas del nimero de etapas de equilibrio es el
flujo de vapor a lo largo de la columna.

8La restriccion es para evitar la descomposicion térmica del producto final

9Alli se hace referencia acerca de la rigidez del sistema de ecuaciones algebro diferenciales y del método de solucién adecuado para esto. En este trabajo, se observa que
la zona reactiva dentro de los perfiles, se encuentra al arranque de la operacién. Durante el tiempo de operacién (16 horas) no se observa que las fracciones de los
componentes se vuelvan cero en algin momento.

10Tanto los pardmetros de disefio como la estrategia de operacién son determinados simultaneamente. Aqui se hace uso de una superestructura para la determinacién
del nimero de platos. El problema estd compuesto de un sub problema continuo que involucra un niimero de etapas fijo y un problema maestro que involucra un
pequefio problema de optimizacién lineal con variable entera para determinar el nimero de platos que debe ser considerado e la siguiente iteracion del subproblema.
Aproximacion externa (outer approximation). Penalizacién aumentada (augmented penalty).
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Cervantes et Pureza y tiempo de Colocacion
Multicomponente Si <15 Variable Max Destilado y Hemp Riguroso ortogonal y
al. [12]1t operacion Lo
técnicas NLP
Wajge etal. Multicomponente Si <10 Variable Max Conversion Purezay tle.rflpo de Riguroso Integracion y
[16] operacion SQPp12
Oldenburg et . Min energia . Disyunciones
al. [19] Multicomponente No 10 Constante consumida Pureza Riguroso (aPROMS)!3
. . Colocacion
Ri%};llm[it;l]an Binaria No 12 Variable (Cl\(/)lifrgleztllgi%) Pure(z)aeyrg;rgr[;o de Riguroso ortogonal
' P p (IPOPT-C)14
Low et al. [48] .Bmarla No <25 Constante Max beneficios Pureza y tle.I'flpO de Riguroso Optlmllz§c1on
Multicomponente operacién estocasticals
Edrffig]rlgt al. Multicomponente Si <10 Constante Max conversion Pureza Riguroso gPROMS
Barakat etal. Multicomponente No <30 Constante Max beneficios!? Purezay tle.rflpo de Riguroso Alg01:1t_mo
[21] operacion genético
Edreder et al. . i - Pureza y cantidad .
[17] Multicomponente Si 10 Constante Max beneficios de destilado Riguroso gPROMS
Edreder et al. . . . Pureza y cantidad .
[24]1¢ Multicomponente Si <10 Constante Max beneficios de destilado Riguroso gPROMS
Simon et al, Multicomponente No 12 Constante Max destilado Pureza, tlelr,npo de Riguroso Matlab
[41] operacion!®

1Al presentan un modelo dindmico indice 2, el cual es sometido a una reduccién a indice 1. La reduccién se realiza derivando sistematicamente ciertas ecuaciones
algebraicas, y manipuladndolas. La reduccién del indice, se da ademas tras la inclusién de ecuaciones hidrodindmicas dentro de la columna que permitan calcular el flujo
de liquido en funcién de la retencién de liquido y la geometria de cada plato. El caso de estudio es la reaccién de acido acético y etanol.

12Ambas rutinas se encuentran programadas en FORTRAN y C++.

13SNOPT y CPLEX son utilizados como algoritmos de solucién para los problemas de optimizacién no lineal (NLP) y problemas lineales con variable entera (MILP).

14Se presenta la formulacién mediante restricciones de complementariedad para resolver problemas de optimizacién dindmica aplicados a operaciones de destilacion.
En este se incluye un modelo algebro diferencial indice 2, la reduccién y el modelo indice 1, mediante la inclusién de ciertas ecuaciones algebraicas que permite la
determinacion de la densidad, la retencion, caida de presién y flujos de vapor y de liquido.

PPresenta una metodologia para la determinacién simultanea de la configuracidn, disefio y operacion 6ptima de columnas de destilacion por lotes. El enfoque utilizado
es la optimizacién dinamica mezclando la variable entera. El problema se resuelve por un enfoque estocastico de un algoritmo genético y una funcién de penalizacién.
16La reaccion que se lleva a cabo es la de etanol y acido acético. Las condiciones de inundacién también fueron consideradas como restricciones en el proceso semi-
continuo.

17Se presenta un procedimiento para la determinacién de la sintesis del proceso, disefio y operacién para la separacién continua y por lotes. El procedimiento permite la
determinacion del proceso de cualquier conjunto de procesos alternativos disponibles, su configuracion, su disefio y la correspondiente operacién con el objetivo de
tener una cantidad de destilado fija.

'8Se presentd la optimizacion del disefio, operacién y planificacién del proceso de destilacién reactiva por lotes involucrando la esterificacién de etanol y acido acético
para producir acetato de etilo y agua. En términos de planeacidn, la variable que se manejé fueron el nimero de lotes.
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Edreder etal. Multicomponente Si 10 Constante Min tlemp,o de Pureza Riguroso gPROMS
[22]20 operacion
Konakom et Multicomponente Si 10 Constante Max Destilado Pureza y tle.I'flpO de Riguroso Integracion DAE
al. [50]2t operacion y SQP
Khazraee et al. . . . Min tiempo de . L. .
Multicomponente Si 20 Variable g Pureza Riguroso | Ldgica difusa??
[18] operacion
gPROMS
Edreder et al. . . Min Tiempo de Pureza y cantidad . (Parametrizacion
[23]23 Multicomponente Si 10 Constante operacién de destilado Riguroso del vector
control y SQP)
Edreder et al. . . Min Tiempo de Pureza y cantidad .
[3]2¢ Multicomponente Si 10 Constante operacién de destilado Riguroso gPROMS
Min energia
Mujtaba et al. . . consumiday Pureza y cantidad .
[2]25 Multicomponente Si 10 Constante tiempo de de destilado Riguroso | gPROMS (SQP)
operacion

YTrata sobre la seleccién 6ptima de tanques para el rehervidor, columna, conexién de tuberias con respecto al aumento del liquido en el rehervidor, ademas de
investigar sobre la inundacién en los platos y en las tuberias. La operacién dindmica de la columna de destilacién por lotes, tiene como grados de libertad la relacién de
reflujo y la carga de vapor, en donde se evalud la solucidn del control 6ptimo restringido con las limitaciones hidraulicas (limites superior e inferior del flujo de vapor).
20 Dado que el acido lactico es el componente mas pesado de la reaccidn, la relacion de reflujo juega un papel importante en la remocién de metanol (componente mas
volatil) para asegurar la presencia de los reactivos en la zona de reaccién para maximizar la conversion a acido lactico. Ademas, gracias a la reaccién (no deseada) de
esterificacion, se necesita la operacion a reflujo total en donde se purifica el acido lactico, removiendo los reactivos restantes del rehervidor.
*'Ademas, por procesos de seguridad, se debe prevenir que se seque la columna, por lo que se determina una relacién de reflujo minima para tener un perfil 6ptimo de la
relacion de reflujo para lograr un dptimo de rendimiento.
*Presenta la aplicacién de un modelo adaptativo de légica difusa en vez de un modelo altamente no lineal para una columna de destilacién por lotes reactiva para su
optimizacién. El algoritmo escogido fue el de evolucion diferencial. El modelo dinamico presentado considera ciertas ecuaciones hidrodindmicas para la determinacién
de la retencion en los platos.
23Presenta la optimizacion de una columna de destilacion involucrando un sistema de hidrélisis y esterificacion. Ellos encontraron que para ser mas eficientes para
operar la columna, se debe presentar un exceso de agua en la alimentacion.
**Realiza en ese trabajo la determinacién de la operacién éptima de la destilacién reactiva por lotes en términos de la minimizacién del tiempo del lote para dos
configuraciones diferentes (configuracion convencional e invertida). La cantidad de producto y la pureza fueron implementado como restricciones en donde la relacion
de reflujo y la relacion de evaporacién (configuracién invertida) son usadas como variables de control, las cuales se discretizaron usando control vector
parameterization. Luego resolvieron el problema NLP (nonlinear programming) con SQP (succesive quadratic programming) disponible en gPROMS.
Z5Presentd una reduccion significativa (casi del 50 %) en el consumo energético, que puede ser logrado controlando cuidadosamente la relaciéon de reflujo para no
comprometer la especificaciéon del producto. En este caso se considerd una columna de destilaciéon por lotes reactiva, para el caso de estudio de produccién de 4cido
lactico, teniendo en cuenta las dos reacciones que se llevan a cabo alli, esterificacion e hidrdlisis.
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