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RESUMEN 

En el presente trabajo se diseñó e implementó un sistema de control para un proceso 

convencional de destilación extractiva consistente en una columna preconcentradora, una 

columna extractiva y una columna recuperadora para la purificación de bioetanol, se 

obtuvieron dos esquemas uno con recirculación y otro sin recirculación del agente 

extractante (glicerol), y además para una columna extractiva de pared divisoria (EDWC) que 

utiliza etilenglicol como agente extractante. Mediante el índice de operabilidad, que tiene 

un significado físico simple: el cambio que debe ejercerse en la entrada de control para 

realizar cierto cambio en cierta salida de control, se encontraron los pares de entrada-salida 

de control dando lugar a la configuración de control. Para contrarrestar las perturbaciones 

realizadas al sistema, se utilizaron controladores PI lineales que son los más comunes 

industrialmente además de económicos y se sintonizaron sistemática y simultáneamente 

mediante la técnica de asignación de polos estales. Para demostrar el desempeño de estos 

controladores se realizaron perturbaciones a la composición de etanol en la entrada de 

alimentación al proceso del 5, 10, 15, 20 y 25% para el sistema convencional (Con y sin 

recirculación) y del 5, 10 y 15% para la EDWC. Los resultados para ambos escenarios 

respecto al desempeño del sistema de control mostraron fue capaz de rechazar de manera 

efectiva todas las perturbaciones realizadas mediante el control de las impurezas en cada 

una de las corrientes de producto correspondientes.   
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DESCRIPCIÓN DE LA TESIS 

En el capítulo 1 se presenta una introducción sobre la importancia de los biocombustibles, 

así como las diferentes clasificaciones (en términos de “generación”), y en específico del 

bioetanol, su proceso de producción enfocándonos más en la etapa de purificación donde 

se mencionan algunas características de los métodos utilizados para deshidratar el 

bioetanol. Se dan los motivos por los cuales se escoge la destilación extractiva sobre las 

demás y la importancia de implementar un sistema de control adecuado en este proceso.  

En el capitulo 2 se establece el objetivo general, así como los objetivos particulares, la 

hipótesis, justificación y una estrategia de cómo se planteó solucionar el problema.  

En el capítulo 3 se mencionan algunos antecedentes sobre el control de columnas de 

destilación extractiva para la purificación de bioetanol desde controladores simples como 

el PI hasta métodos avanzados como control inteligente por redes neuronales artificiales 

(ANN), también se revisan las técnicas de sintonización utilizadas y los esquemas 

planteados. Esto como parteaguas de lo que se ha realizado y lo que quiere lograr con este 

trabajo. 

En el capítulo 4 se explica la metodología seguida en este proyecto. Desde realizar el diseño 

de los casos de estudio en Aspen Plus® así como las especificaciones necesarias para poder 

exportarlos a Aspen Plus Dynamics® hasta explicar los pasos en el desarrollo del sistema de 

control: la configuración de control obtenida mediante el cálculo del índice de operabilidad, 

la construcción del controlador PI, la sintonización mediante la técnica de asignación de 

polos estables y finalmente en analizar el desempeño de los controladores ante varias 

perturbaciones en la composición de etanol en la alimentación.  

En el capítulo 5 se muestran los resultados de los sistemas de control que fueron 

implementados, así como algunas gráficas que muestran el desempeño de los 

controladores.  
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Finalmente, en el capítulo 6 se dan las conclusiones principales obtenidas mediante la 

realización de esta tesis.  
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CAPÍTULO 1  

INTRODUCCIÓN 

El continuo incremento en la población mundial ha traído como consecuencias que se 

requiera de un mayor consumo de energía para realizar las actividades diarias. Esta energía 

es proporcionada en un 80% por los combustibles fósiles (Mohr et al. 2015), de este 

porcentaje de energía cerca del 60% se utiliza en el sector de transporte el cual contribuye 

ampliamente en la generación masiva de contaminación al ambiente (Aditiya et al. 2016). 

Por tal motivo se han estado buscando nuevas alternativas de fuentes de energía que sean 

amigables con el ambiente y que provengan de fuentes renovables como son la eólica, solar, 

hidráulica y en cuestión de motores de combustión interna, los biocombustibles han 

tomado mucho auge.   

1.1 Biocombustibles  

Son sustancias químicas enriquecidos energéticamente generados a partir de procesos 

biológicos o derivados de la biomasa de organismos vivos, como microalgas, plantas y 

bacterias. Pueden ser líquidos, sólidos o gaseosos cuya finalidad es liberar la energía 

contenida en sus componentes químicos mediante una reacción de combustión (Rodionova 

et al. 2017). Las ventajas de los biocombustibles sobre los combustibles de petróleo son i) 

pueden ser fácilmente extraídos de la biomasa, ii) son sustentables debido a propiedades 

biodegradables, c) su combustión basada en el ciclo del dióxido de carbono y d) son más 

amigables con el medio ambiente.  Estos son algunos de los factores que benefician el 

empleo de los biocombustibles en el mercado de transporte (Gaurav et al. 2017).  

En México, los biocombustibles han tomado mucha importancia en materia de bioenergía 

en comparación de las otras fuentes de energía renovable (eólica, solar, hidráulica, etc.). Se 

estableció que para el 2024, el 35% de la generación de electricidad sea por parte de fuentes 

de energía no fósiles (Vargas-Hernández et al. 2016).  
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Hasta la actualidad se han desarrollado cuatro generaciones de biocombustibles 

dependiendo de la materia prima utilizada (primera y segunda generación) y la tecnología 

empleada para producirlos (tercera y cuarta generación):  

1.1.1 Primera generación  

Engloba los insumos de procedencia agrícola tales como el almidón de maíz, caña de azúcar, 

aceites, etc. Tales biocombustibles son producidos mediante fermentación (para azúcares 

y carbohidratos) y transesterificación (para aceites y grasas) produciendo bioetanol y 

biodiesel, respectivamente. Presentan la ventaja de que son fáciles de procesar debido a 

que no es necesario un tratamiento complicado para extraer los azúcares simples 

contenidos en los alimentos y sus bajas emisiones de gases. El gran inconveniente que se 

tiene es que están en competencia directa con la materia prima dirigida a la alimentación 

humana.  

1.1.2 Segunda generación  

 La segunda generación nace de la necesidad de no utilizar la materia prima del sector 

alimenticio como fuente de energía, por ello se buscan nuevas alternativas de materia para 

generar estos biocombustibles. Los insumos para esta generación son residuos agrícolas y 

forestales (biomasa lignocelulósica) compuestos por celulosa tales como rastrojo de maíz, 

paja de trigo, bagazo de caña, etc.  

Debido a que la lignina presente en la pared celular es muy difícil de romperse, los procesos 

de producción de biocombustibles tienen un nivel de complejidad más alto que los de 

primera generación, además, no son tan efectivos para obtener los azúcares haciendo que 

este proceso no sea muy rentable aunado a los altos costos de las enzimas que son 

necesarias para hacer la hidrolisis cuando se utiliza un proceso bioquímico.  

La producción de los bicombustibles se puede llevar a través de vías bioquímicas que 

consisten de una hidrolisis enzimática y fermentación y, por vías termoquímicas que pueden 

ser la pirolisis, gasificación y síntesis de Ficher-Tropsch. Estos biocombustibles presentan la 
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ventaja que la materia prima utilizada no entra en competencia con la alimentación humana 

y, además, existe una basta cantidad de ella.  

1.1.3 Tercera generación  

La materia prima principal son algas que cuentan con una alta densidad energética 

almacenada por lo que se les denomina “cultivos energéticos” que alcanzan rendimientos 

muy altos con pocos insumos.  Presentan la ventaja de retener el dióxido de carbono para 

la producción de insumos y, además, un balance positivo en la emisión de gases, pero 

presentan la desventaja de tener que utilizar tierras de cultivo de alimentos para sembrar 

los insumos.  

1.1.4 Cuarta generación  

Esta generación produce biocombustibles a partir de bacterias genéticamente modificadas 

que utilizan al dióxido de carbono, principalmente, o alguna otra fuente de carbono. En esta 

generación las bacterias son las que llevan a cabo en su totalidad el proceso de producción 

de biocombustibles. Es la generación más reciente y mayor mente se encuentra en fase 

teórica.  

1.2 Bioetanol  

El bioetanol es un combustible líquido renovable, proveniente de la fermentación de 

biomasa, que se espera tenga un futuro prometedor en disminuir la crisis global de energía 

existente y la problemática ambiental. Debido a su origen vegetal, se disminuyen las 

emisiones de gases de efecto invernadero y la producción de dióxido de carbono así como 

se afecta favorablemente el cambio climático mundial (A. Gupta and Prakash 2015). Muchos 

países como Estados Unidos, Brasil, China Canadá y varios miembros de la unión europea 

han dictaminado compromisos con programas de producción de bioetanol como un intento 

de reducir la dependencia a los combustibles fósiles (Zabed et al. 2017).  En respuesta a esta 

demanda, se ha visto el incremento en la producción mundial de bioetanol y lo que se 

espera en los próximos años como se muestra en la Figura 1 (OECD/FAO 2015) llegando a 

incrementar en un 60% la producción de bioetanol para el 2024 respecto del 2008.  
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Figura 1 Producción mundial de etanol  

 

El bioetanol puede ser utilizado en mezclas con gasolina hasta un 10% sin tener que hacer 

modificación al motor del vehículo. Mientras que se puede utilizar hasta un 85% en mezcla 

con gasolina haciendo algunas modificaciones (R. B. Gupta and Demirbas 2010). En la Tabla 

1 se muestran las proporciones de etanol presentes en las mezclas comunes con gasolina 

dependiendo del país (Kang et al. 2014). Otro uso que tiene el bioetanol es transformarlo 

como aditivo de la gasolina para ajustar el octanaje y reducir las emisiones de 

contaminantes y reemplazar el uso de metil-terbutil éter (MTBE) (Gracia 2004).  

 

 

 

 

Tabla 1. Mezclas comunes de etanol-gasolina 

Código Composición Paises Comentarios 

E5 Máx. 5% etanol anhidro, mín. 95% gasolina  Europa occidental 
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 E10  Máx. 10% etanol anhidro, mín. 90% 

gasolina 

Estados Unidos, 

 Europa 

Mezclas para 

vehículos 

regulares  E15 Máx. 15% etanol anhidro, mín. 85% 

gasolina 

USA, Carros>2000 

E25 Máx. 25% etanol anhidro, mín. 75% 

gasolina 

Brasil 

E85 Máx. 85% etanol anhidro, mín. 15% 

gasolina 

USA, Europa Vehículos flex-fuel  

E100 Etanol hídrico (~5.3% en peso de agua) Brasil 

 

Además, posee mayor inflamabilidad, velocidades de llama más altas, es menos tóxico que 

los combustibles derivados del petróleo, fácilmente biodegradable produciendo menos 

contaminantes atmosféricos (Mohd Azhar et al. 2017). Aunque presenta grandes ventajas, 

el bioetanol también posee algunas desventajas/contras, la principal es la materia prima 

utilizada que entra en competencia con el sector alimenticio en el bioetanol de primera 

generación; otra desventaja es la ineficiencia de la conversión de azucares a bioetanol al 

estar entre el 4 y 10% en peso (Kiss et al. 2014), en la Tabla 2 se enlistan algunas de las 

ventajas y desventajas de este biocombustible (Walker 2012; Bajpai, 2013).  

 

 

 

 

 

Tabla 2 Ventajas y desventajas del bioetanol 

Ventajas Desventajas 

Se reduce la dependencia del petróleo  Producción a partir de materia prima destinada al 

sector alimenticio. 
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Combustible renovable. Usado con pocas 

modificaciones al motor. 

Menor calor de combustión que el petróleo. 

 

No tóxico y biodegrable. Rápidamente se 

convierte en sustancias no dañinas. 

Se requiere de mucha tierra para su producción 

(Primera generación) 

Balance de dióxido de carbono neutro. Problemas con los desperdicios de la 

fermentación 

Disminuye las emisiones de gases de efecto 

invernadero. 65% menos que el petróleo. 

Los vehículos podrían presentar problemas de 

arranque a bajas temperaturas. 

Cogeneración de electricidad.  Ineficiencia del proceso de fermentación 

Permite la diversificación de la agricultura Mayor consumo de combustible 

  

 

1.3 Producción de bioetanol 

Actualmente la mayor producción (cerca del 95%) de bioetanol se lleva a cabo a través de 

procesos fermentativos siendo el restante producido a partir de reacciones catalíticas de 

etileno (Bajpai, 2013.; Baeyens et al. 2015). A partir del proceso de fermentación se obtiene 

bioetanol muy diluido por lo que es necesario utilizar algún método de separación para 

concentrarlo y así obtener el bioetanol de alta pureza adecuado para ser utilizado como 

biocombustible. Actualmente, se cuenta con bioetanol de primera y segunda generación; 

el primero a partir de maíz y caña de azúcar y el segundo a partir de biomasa lignocelulósica. 

El proceso de producción de bioetanol depende de la materia prima utilizada, pero se tienen 

en común tres pasos: 1) Obtener la solución que contiene los azúcares fermentables, 2) la 

conversión de los azúcares en etanol mediante la fermentación y 3) la separación y 

purificación de etanol.  

El bioetanol de primera generación se obtiene a partir de la molienda del sustrato seguida 

de la licuefacción del almidón, después sigue la hidrólisis o sacarificación la cual libera los 

monómeros de azúcar (glucosa) en la solución. El proceso siguiente es la fermentación con 

levadura (Saccharomyces cerevisiae), la glucosa es convertida a etanol y dióxido de 

carbono; usualmente se obtiene una concentración del 10% en peso por lo que se lleva a 



 
 

16 
 

un proceso de purificación, principalmente la destilación, donde el etanol es deshidratado 

y obtener concentraciones arriba del 99.5% en peso para su aplicación como combustible 

(Lennartsson et al. 2014). Debido a que presenta relativa facilidad para su procesamiento, 

este tipo de bioetanol es el que tiene una mayor concentración después de la fermentación. 

Sin embargo, debido a que la materia prima utilizada compite directamente con su uso 

como alimento se han hecho varias investigaciones para encontrar otra fuente idónea para 

la generación de bioetanol y finalmente se optó por utilizar la biomasa lignocelulósica que 

está presente en gran abundancia y que presenta una gran fuente de azúcares que pueden 

ser fermentables mediante pretratamientos (Baeyens et al. 2015).  

Justamente el bioetanol obtenido utilizando biomasa lignocelulósica como materia prima 

se le conoce como de segunda generación (Conde-Mejía et al. 2012; Ritslaid et al. 2010), 

esta incluye residuos de la agricultura, pastos, residuos de madera, etc. La biomasa 

lignocelulósica es un compuesto complejo consistente principalmente de celulosa, 

hemicelulosa y lignina unidas entre ellas en la pared celular de la planta. La lignina actúa 

como un material cementante que une todos juntos a los otros constituyentes, también es 

responsable de dar la rigidez a la materia celulósica. Debido a esto la lignina dificulta la 

extracción de los azúcares fermentables por lo que también afecta en la conversión de 

etanol y por lo tanto en la rentabilidad del proceso (Vohra et al. 2014). De manera general, 

al igual que en la producción de etanol de primera generación se requiere una etapa de 

pretratamiento en la cual se lleva a cabo la deslignificación para liberar la celulosa y 

hemicelulosa, después una hidrolisis para obtener los azucares fermentables, un proceso 

de fermentación para convertir los azúcares en etanol y finalmente una etapa de 

deshidratación para obtener el bioetanol concentrado y pueda ser usado como combustible 

(Chen and Fu 2016).  

El bioetanol de segunda generación tiene el inconveniente de presentar bajas conversiones 

debido a la dificultad de romper la lignina y así poder obtener la celulosa que generará los 

azúcares fermentables, esto da lugar a que sea más que necesaria la etapa de 

pretratamiento para su destrucción y así facilitar la hidrólisis (Brienzo et al. 2017).  
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La etapa de pretratamiento modifica la estructura del material lignocelulósico exponiendo 

los polisacáridos a la acción de la enzima en la hidrólisis. Un buen pretratamiento ayudaría 

a remover la lignina, hidrolizar la hemicelulosa a azúcares fermentables y reducir la 

cristalinidad de la celulosa para liberar la glucosa. Por esto es que diferentes métodos han 

sido estudiados como son los físicos, químicos y biológicos; estos métodos presentan 

diferentes rendimientos dependiendo del tipo de materia prima lignocelulósica a utilizar 

(Bolado-Rodríguez et al. 2016).  

Posterior a la etapa de pretratamiento viene la etapa de hidrólisis la cual involucra el 

rompimiento de las cadenas de polisacáridos a sus azúcares más simples. Existen tres 

métodos utilizados comúnmente para hidrolizar la celulosa en glucosa: 1) hidrólisis ácida 

diluida, 2) uso de ácido concentrado y 3) hidrólisis enzimática. La tendencia actual es hacia 

la hidrólisis enzimática para evitar costos de recuperación requerimientos de tratamiento 

de aguas residuales resultantes del uso de ácidos (Vohra et al. 2014; A. Gupta and Prakash 

2015).  

Una vez que fueron obtenidos los azúcares fermentables se tiene la etapa de fermentación 

en la cual producirá el etanol. Aquí se utilizan levaduras como la Saccharomyces cerevisiae 

(condiciones anaerobias) o la bacteria Zymomonas mobilis (condiciones aerobias) (Vohra et 

al. 2014). La glucosa y la xilosa son los principales azúcares obtenidos a partir de la biomasa 

lignocelulósica, los cuales a medida que la fermentación avanza generan inhibidores para el 

crecimiento de la levadura y por lo tanto decae la conversión de etanol, por lo que 

generalmente la concentración de bioetanol que puede obtenerse es alrededor del 4% en 

peso (Chen and Fu 2016). Debido a esta baja concentración es que se requiere de una etapa 

de concentración de bioetanol.  

1.4 Purificación del bioetanol  

El requerimiento principal para utilizar el bioetanol como combustible es que tenga al 

menos una concentración del 99.5% en peso de etanol. Al obtener un caldo de la 

fermentación con una concentración entre 5-10% en peso de etanol, es necesario tener una 

etapa de purificación. El principal inconveniente en la purificación es el azeótropo que estos 



 
 

18 
 

dos compuestos forman a una atmosfera de presión, el cual tiene una fracción mol de 

etanol de 0.895 (0.956 fracción masa) (Baeyens et al. 2015). Este es un inconveniente al 

querer concentrar el caldo en una sola etapa al utilizar la destilación convencional debido a 

que no importa cuantas etapas se agreguen, no se podrá sobrepasar esa composición. 

Como el equilibrio líquido-vapor está íntimamente relacionado con la presión, algunas 

propuestas para realizar la separación es modificar la presión permitiendo desplazar el 

punto azeotrópico a otra composición, así es como se obtiene la destilación con cambio de 

presión(Towler and Sinnott 2013) . 

Al no poder concentrar todo el etanol en una sola etapa se ha planteado utilizar primero 

una etapa de preconcentración donde se retira la mayor parte del agua en la mezcla 

llevándola hasta cerca del punto azeotrópico. Posteriormente se tiene la etapa de 

deshidratación donde propiamente se obtiene el bioetanol grado combustible (Walker 

2011). Existen varias alternativas disponibles bien descritas que llevan a cabo la etapa de 

deshidratación como la pervaporación, adsorción, destilación con cambio de presión, 

destilación extractiva, destilación azeotrópica, destilación utilizando membranas (Frolkova 

and Raeva 2010).  

La pervaporación utiliza una membrana densa no porosa para separar sustancias volátiles 

de soluciones diluidas, es decir, la membrana funciona como una barrera selectiva. El 

componente de interés, en estado líquido, es removido de la corriente de alimentación a 

través de la membrana mediante la aplicación de un diferencial de presión, la suficiente 

para obtener el compuesto de interés en estado gaseoso con una alta concentración 

(Bardone et al. 2014). En la adsorción se hace pasar la mezcla etanol-agua por un tanque 

cilíndrico que en su interior contiene material adsorbente. Existen dos técnicas de adsorción 

la adsorción en fase líquida y en fase vapor en los cuales se tienen diferentes tipos de 

adsorbentes. Una desventaja de este método es la gran cantidad de líquido que se forma 

en la etapa de regeneración de los tamices moleculares (Frolkova and Raeva 2010). 

En la destilación con cambio de presión se tiene un sistema compuesto por dos columnas 

de destilación que operan a diferentes presiones para lograr evitar el punto azeotrópico y 
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alcanzar la pureza requerida de alguno de los componentes (Wang et al. 2015). Una de las 

desventajas de este proceso es que se requieren muchas etapas de separación y altas tasas 

de reflujo para obtener la pureza deseada aumentado así los costos de operación (Cardona 

et al. 2010). La destilación azeotrópica consiste en agregar un tercer componente para 

modificar la volatilidad relativa y así se parar el compuesto de interés; el agente extractante 

es más ligero que los compuestos presentes en la mezcla. En la mezcla etanol-agua, el agua 

es conducida junto con el extractante hacia el destilado y por la corriente de fondo se 

obtiene etanol de alta pureza (Luyben 2006).  

Finalmente, se tiene la destilación extractiva (DE) la cual es utilizada en el presente estudio. 

En la destilación extractiva al igual que en la azeotrópica se agrega un tercer componente 

conocido como agente extractante el cual modifica la volatilidad relativa de los compuestos 

en la mezcla sin formar nuevos azeótropos, permitiendo así la separación del compuesto 

de interés y alcanzar la pureza deseada (Gil et al. 2014). Algunas de las características 

importantes que debe tener el agente extractante es un punto de ebullición alto para evitar 

que se evapore, aunque esto tiene la desventaja de que se requerirá mayor vapor en la 

columna de recuperación del solvente por lo que se elevan los costos de operación y una 

volatilidad baja que nos garantiza su fácil recuperación en la etapa posterior además de la 

mencionada antes de no formar un nuevo azeótropo con los compuestos presentes. 

Presenta ventajas sobre la destilación azeotrópica (DA) en cuestión de los solventes 

utilizados ya que en la DE se utilizan compuestos menos tóxicos que en la DA (Gorak and 

Sorensen 2014). Aunque se ha demostrado que la destilación extractiva es más demandante 

en términos energéticos (Kiss et al. 2014) se prefiere sobre las otras tecnologías de 

separación debido a 1) su facilidad de escalamiento a nivel industrial, 2) alta recuperación 

de etanol (>99% en la corriente de producto), 3) alto factor de concentración (toma ventaja 

de sus múltiples etapas para concentrar composiciones bajas de etanol), 4) Se puede 

simular el proceso con software de simulación de proceso, esto hace que sea más fácil de 

cumplir la integración de masa y energía (Vane 2008; Ramírez-Márquez et al. 2013). En un 

esfuerzo por reducir los costos energéticos inherentes de la destilación extractiva, se han 

realizado estudios referentes a la intensificación de procesos tomando como base las 
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columnas térmicamente acopladas como la Petlyuk, con rectificador lateral, etc., dando 

origen a las columnas de destilación extractiva con pared divisoria las cuales eliminan el uso 

de la columna de recuperación de solvente (Gupta 2013). 

Así mediante la destilación extractiva se desea lograr obtener un bioetanol que pueda ser 

utilizado como biocombustible por lo que debe cumplir con ciertos estándares mundiales: 

99.7% en peso para los estándares de la Unión Europea (EN 15376), 98.7% en peso para la 

American Society for Testing and Materials (ASTM) y 99.5% en peso en Brasil Kiss et al. 2014; 

Ramírez-Márquez et al. 2013). Tomando en cuenta estos valores, la concentración de 

bioetanol inicial y el flujo es como se diseña el proceso de purificación; así, el proceso se 

construye para ciertas especificaciones y lo ideal es que siempre se mantengan las mismas 

condiciones.  

Sin embargo, debido a que el caldo de fermentación no siempre tendrá la misma 

composición de bioetanol ni tampoco el mismo flujo, la alimentación a la etapa de 

concentración se verá modificada ocasionando perturbaciones en el sistema y de esta 

manera que las especificaciones de pureza en cada una de las columnas varíen obteniendo, 

principalmente, un bioetanol fuera de las especificaciones deseadas. Por ello, es que es 

necesaria la implementación de un sistema de control que sea capaz de lidiar con estas 

perturbaciones de manera rápida y eficiente y tener dentro de las especificaciones a este 

biocombustible.  

Un primer paso para encontrar el sistema de control adecuado es obtener la configuración 

de control en la cual se tienen los lazos de control que relacionan la entrada de control con 

la salida de control y que estabilizan adecuadamente al sistema. El siguiente paso es 

identificar los controladores que serán utilizados para mantener la estabilidad en las 

columnas de destilación, los principales pertenecen al control clásico además que son los 

más implementados a nivel industrial; estos controladores son los PI (principalmente) 

aunque también se llegan a utilizar los controladores PID. Recientemente, en los trabajos 

publicados se ha visto que estos controladores no son del todo efectivo para sistemas de 

extracción por lo que se han realizado investigaciones en sistemas de control avanzado 
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como model predictive control, control óptimo, entre algunos otros (Alzate Ibañez, 2010; 

Ramos et al., 2013), sin embargo, presentan la desventaja de que su implementación es 

más compleja y están acompañados de altos costos de instalación. Revisando la bibliografía 

existe una gran posibilidad de que los sistemas de destilación extractiva puedan ser 

controladores por simples controladores PI, pero haciendo mejoras en la sintonización de 

los parámetros del controlador para hacerlo más eficiente y tenga una respuesta más rápida 

ante perturbaciones. Por ello es por lo que en el actual trabajo se optó por utilizar este tipo 

de controladores.  

La sintonización es una parte muy importante en el diseño de los sistemas de control. 

Teniendo en cuenta que los sistemas de control actúan como el sistema nervioso de la 

planta. Provee sensibilidad, análisis y control del proceso físico. Cuando un sistema de 

control es sintonizado apropiadamente, la variabilidad del proceso es reducido, la eficiencia 

se maximiza, los costos energéticos se minimizan y las tasas de producción pueden ser 

incrementadas. La sintonización de controladores se refiere a la selección de los parámetros 

de sintonización para asegurar la mejor respuesta del controlador. Escoger parámetros de 

sintonización que sean muy lentos conducirá a una respuesta lenta por lo que el controlador 

no será capaz de manejar perturbaciones, y tomará mucho tiempo en alcanzar el setpoint. 

Por otro lado, escoger parámetros que sean muy agresivos, conducirá a un sobredisparo o 

simplemente el sistema se volverá inestable (Buckbee 2009).  Por tal motivo se han buscado 

técnicas de sintonización que permitan escoger eficientemente los mejores parámetros de 

los controladores, existen varias que son muy conocidas como son Ziegler-Nichols, Tyreus-

Luyben, etc., las cuales son técnicas de sintonización que se llevan a lazo cerrado 

modificando mediante reglas particulares de cada método los parámetros de sintonización 

para encontrar los mejores valores que serán puestos en el controlador. Aunque existen 

métodos para cada técnica, estos al ser a lazo cerrado, donde se espera la respuesta del 

sistema, se puede decir que es una sintonización a prueba y error donde se van modificando 

los parámetros del controlador y ver la respuesta a través de índices de desempeño como 

el IAE y así sucesivamente hasta que el controlador quede exitosamente sintonizado 

(Skogestad 2004; Haugen 2009).  
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CAPÍTULO 2  

PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA 

 

2.1 Objetivos  

2.1.1 Objetivo general 

Diseñar un sistema de control eficiente y prácticamente implementable para un proceso de 

purificación de bioetanol basado en destilación extractiva.  
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2.1.2 Objetivos Específicos  

• Construir un sistema representativo de purificación de bioetanol en Aspen Plus 

Dynamics®.  

Diseño del sistema de control:  

• Establecer una configuración de control.  

• Construir e implementar controladores lineales PI.  

• Establecer un procedimiento sistemático de sintonización.  

• Evaluar el desempeño de la configuración de control.  

2.3 Hipótesis  

Un sistema de control basado en controladores lineales de acción proporcional-integral, 

sintonizados por una estrategia de asignación de polos estables es capaz de regular 

eficientemente la operación de un sistema de purificación de bioetanol.  

2.4 Justificación  

Los biocombustibles, particularmente el bioetanol, han adquirido mucha importancia 

debido a las ventajas que tienen respecto a la gasolina. Estos se pueden utilizar por si solos 

o como mezclas con gasolina en vehículos automotores. El principal problema del proceso 

de producción de bioetanol es que la concentración obtenida de etanol en el caldo de la 

fermentación es muy baja (5-10%) por lo que se le ha puesto particular énfasis en el proceso 

de purificación para obtener etanol concentrado pero debido a la presencia de , 

principalmente en los sistemas de destilación extractiva, sin embargo, se tiene la 

particularidad de que éstos son difíciles de controlar debido a la presencia de azeótropos 

en las mezclas y la adición de un tercer componente que lo remueva, además, teniendo en 

cuenta la eficiencia del proceso fermentativo del cual puede salir un caldo con 

concentraciones en etanol variable, es necesario tener un sistema de control robusto que 

minimice estos efectos; hasta el momento no se han reportado muchos casos de estudios 

donde se realicen simulaciones que se centren en los sistemas de control para el proceso 

de destilación extractiva convencional y utilizando columnas de pared divisoria (EDWC). De 
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aquí que se tenga un gran nicho de oportunidad para el diseño de un sistema de control 

efectivo que pueda ser implementado en sistemas experimentales de destilación.   

2.5 Estrategia de solución  

Primeramente, se tomó un tren completo de purificación de bioetanol de la literatura como 

caso de estudio (Lara, 2016) debido a que en la actualidad no se encuentran en operación 

industrial muchos sistemas intensificados para realizar esta tarea y además, en el ámbito 

académico, hay pocos trabajos que se centren en el sistema de control de todo el tren de 

purificación, se especificaron las condiciones y características de cada uno de los flujos y 

columnas de destilación y se simuló en Aspen Plus® y se exportó a Aspen Plus Dynamics®. 

Se hicieron dos escenarios: uno en el cual no se tenía recirculación del agente extractante 

y otro en el cual sí existía esta recirculación. Para cada escenario se evaluó la factibilidad de 

operación en base a unos parámetros llamados Indices de Operabilidad, con lo que también 

se determinaron los lazos de control a implementar; después, a través de la técnica de 

asignación de polos estables se sintonizaron los controladores implementados y el 

desempeño se evaluo a través de escenarios en donde se presentan perturbaciones en la 

concentración de etanol de la corriente de alimentación a la columna preconcentradora. 

Un segundo caso de estudio fue tomando un diseño de una columna extractiva de pared 

divisoria (EDWC) propuesta por Suszwalak and Kiss (2012), esto con el fin de probar que tan 

efectivo sería el índice de operabilidad y sobre todo la técnica de sintonización de 

asignación de polos para un sistema extractivo de pared divisorio. De igual manera se simuló 

en Aspen Plus Dynamics® y se hizo lo mismo que en el primer caso de estudio solamente 

considerando el caso donde no se tiene recirculación del agente extractante.  
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CAPÍTULO 3  

ANTECEDENTES 

Respecto al control y el análisis del comportamiento dinámico de las columnas de 

destilación extractiva existe poca literatura y aún existe menos que se centran en el proceso 

de purificación de bioetanol (Gil et al. 2012; Ramírez-Márquez et al. 2013). A continuación, 

se presentan algunos de los trabajos realizados sobre el proceso de purificación de 

bioetanol mediante destilación extractiva, aunque la mayoría se centra en la parte de 

extracción y recuperación de solvente sin tomar en cuenta la columna preconcentradora.  

Gil y colaboradores (Iván D. Gil et al. 2012) estudiaron el uso del glicerol en el diseño y 

control del proceso de deshidratación. Mediante la aplicación del criterio de la mayor 

pendiente en el perfil de temperatura se encontró la etapa con control de temperatura en 
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cada columna, se determinó que un solo controlador por columna es necesario para 

regularizar las perturbaciones al sistema. Se propusieron dos esquemas de control los 

cuales difieren en la variable manipulable para controlar la base la de columna 

recuperadora siendo más eficiente aquél donde se utiliza el flujo de fondo para controlar el 

nivel de líquido en la base mientras que el flujo de extractante está relacionado con la 

alimentación azeotrópica y controlada por el flujo de extractante fresco. Para controlar la 

temperatura en cada columna se utilizaron controladores PI sintonizados mediante la regla 

de sintonización de Tyreus-Luyben. El problema que se presenta es que al utilizar un solo 

controlador de temperatura no siempre se alcanza la composición deseada para diferentes 

temperaturas y esto tiene que ver con el perfil de temperatura en la etapa que se fijó como 

la más sensible. 

Ramírez-Márquez y colaboradores (Ramírez-Márquez et al. 2013) estudiaron el 

comportamiento dinámico y las propiedades de controlabilidad a lazo cerrado usando 

controladores PI para nuevas secuencias de destilación centradas en la deshidratación 

controlando las composiciones en las corrientes de destilado y fondo mediante la carga 

térmica, reflujo y el flujo de la corriente lateral, para obtener los lazos de control usaron el 

RGA y la estructura de control LV, en la cual el reflujo L y la tasa de ebullición de vapor V 

son utilizados para controlar las composiciones de salida del destilado y fondo.  La 

sintonización la llevaron a cabo mediante la optimización de la ganancia proporcional y el 

tiempo integral siguiendo el criterio de la integral del error absoluto (IAE); cabe considerar 

que este tipo de criterios se trabaja para un particular escenario de perturbación, no 

garantizando el mismo desempeño para otros escenarios.  

Segovia-Hernández y colaboradores (Segovia-Hernandez et al. 2014) analizaron las 

propiedades de control de varios sistemas intensificados para la purificación como son 

SSVR, TCLR y TCVR y se compararon con las secuencias CLR y VCR utilizando glicerol y 

etilenglicol como solventes. Los lazos de control establecidos son los más comunes para 

columnas de destilación; se usó el análisis SVD para establecer problemas potenciales a 

lazos cerrado de las secuencias consideradas. Se utilizaron controladores PI sintonizados 

mediante la optimización de los parámetros por medio del uso del índice de desempeño 
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IAE. Se concluyó que el comportamiento dinámico se ve mejorado para las columnas que 

presentan corrientes laterales y, además, utilizan glicerol como extractante.  

Kiss y colaboradores (Kiss et al. 2014) optimizaron el tren completo de purificación de etanol 

encontrando la concentración óptima de etanol que debe ser alimentada a la columna 

extractiva. Posteriormente ejecutaron una simulación dinámica para ver la controlabilidad 

del diseño óptimo, se estableció un controlador de temperatura en las etapas inferiores de 

la columna preconcentradora y extractiva manipulado por la carga térmica y un control dual 

de temperatura manipulado por el flujo de reflujo y la carga térmica. Se obtuvo que las 

composiciones se estabilizan pasadas dos horas sin tener tanta desviación de la 

composición inicial.  

Tututi-Avila y colaboradores (Tututi-Avila et al. 2014) realizaron estudios sobre el diseño, 

optimización y control de una columna de destilación extractiva con pared divisoria (EDWC 

por sus siglas en inglés) y un proceso de destilación extractiva convencional utilizando 

etilenglicol como agente extractante. Para la EDWC se investigaron dos estructuras de 

control de temperatura, una con Split de vapor ajustable y otra sin Split de vapor ajustable, 

presentando mejor desempeño dinámico la primera ante perturbaciones en el flujo de 

alimentación y composición de alimentación en un escenario de control regulatorio. 

Controladores PI fueron implementados y sintonizados mediante las reglas del Control de 

Modelo Interno (IMC). Para el caso de la secuencia convencional igualmente se utilizaron 

controladores de temperatura en las etapas más sensibles y se sintonizaron por medio del 

IMC, se probaron diferentes perturbaciones en un escenario de control regulatorio.  

Errico y colaboradores (Errico et al. 2015) diseñaron y compararon las propiedades de 

control de una secuencia con dos columnas de destilación con la secuencia convencional de 

purificación. A través de la estructura de control LV controlaron las composiciones de 

destilado y fondo. Se controlaron las purezas de etanol y agua en la columna extractiva y 

recuperadora mediante el reflujo, respectivamente, para el proceso convencional mientras 

que para la secuencia de dos columnas se controló el etanol en el destilado con el reflujo y 

el agua con el flujo de la corriente lateral. Implementaron controladores PI en ambos casos 
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que fueron sintonizados mediante la optimización de sus parámetros, ganancia 

proporcional y tiempo integral, mediante el criterio del IAE; la sintonización se realizó lazo 

por lazo y se realizó en un esquema de cambio de set-point. Se concluyó que la secuencia 

de dos columnas muestra los menores valores de IAE ofreciendo un mejor comportamiento 

dinámico.  

Neves y colaboradores (das Neves et al. 2018) desarrollaron un sistema de control 

inteligente utilizando redes neuronales artificiales (ANN) para predecir los nuevos valores 

de los parámetros del controlador ante diferentes perturbaciones. Este modelo recibe 

información de la temperatura, flujos y composición de la alimentación azeotrópica y 

estima los parámetros para mantener la pureza de etanol deseada. Se comparó con un 

esquema de control convencional que utiliza únicamente un controlador de temperatura 

sintonizado mediante el método de Tyreus-Luyben. Se concluyó que el sistema de control 

inteligente muestra mejores desempeños dinámicos al rechazar de buena manera todas las 

perturbaciones del sistema al predecir los nuevos parámetros del controlador.  

CAPÍTULO 4  

METODOLOGÍA 
 

4.1 Proceso convencional de purificación de bioetanol (Destilación Extractiva)  

El tren de purificación convencional consta de tres columnas de destilación: una columna 

preconcentradora (CDP), una columna extractiva (CDE) y una columna recuperadora (CDR). 

Cada una de ellas tiene un condensador que opera con agua de enfriamiento y un 

rehervidor. En el caso cuando se tiene recirculación del agente extractante, se le 

acondiciona un intercambiador de calor sin cambio de fase a la corriente de fondo de la 

columna recuperadora para disminuir la temperatura y no exista un diferencial muy alto de 

temperatura entre el flujo de extractante recirculado y el extractante fresco. En la Figura 2 

y Figura 3 se observa el diagrama del tren con y sin recirculación, respectivamente.  
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Figura 2 Proceso convencional de purificación de bioetanol con recirculación 

 

 

Figura 3 Proceso convencional de purificación de bioetanol sin recirculación 
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4.1.1 Columna preconcentradora 

Debido a la presencia del azeótropo en la mezcla etanol-agua, no es posible lograr la pureza 

deseada del bioetanol grado combustible (99.5% wt) por lo que se requiere de una primera 

columna de destilación en la que se desea cumplir con una pureza de etanol cerca del 

azeótropo y con ello eliminar un importante exceso de agua, esta columna se conoce como 

columna preconcentradora. En esta columna se requiere lograr una pureza que esté 

cercana al azeótropo pero que tenga el menor consumo de energía por parte del rehervidor 

por lo que se especifica una pureza de etanol del 91% en peso (Kiss et al. 2014) en la 

corriente de domo y, por otra parte, se desea perder lo menos posible de etanol por la 

corriente de fondo por lo que se especifica la pureza de etanol en 1% en peso.  Las 

especificaciones de esta columna se observan en la Tabla 3. 

Tabla 3 Especificaciones de diseño de la columna preconcentradora 

 Sin Recirculación Con Recirculación 

Número de etapas 20 20 

Etapa de alimentación 15 15 

Flujo alimentación de etanol (kmol/hr) 21.1152 21.1152 

Flujo alimentación de agua (kmol/hr) 485.965 485.965 

Pureza de bioetanol (% en peso) 0.91 0.91 

Pureza de agua (% en peso)  0.99 0.99 

Relación de reflujo  1.4236 1.4236 

Presión de operación (atm) 1 1 

Diámetro de la columna (m) 1.89 1.89 

Carga térmica del reboiler (kW) 1485 1485 
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4.1.2 Columna extractiva  

La corriente proveniente del domo de la columna preconcentradora se alimenta a una 

segunda columna de destilación donde se llevará a cabo el rompimiento del azeótropo a 

través de una destilación extractiva con ayuda de un tercer componente que debe tener un 

mayor punto de ebullición y además no formar otro azeótropo con el compuesto de interés, 

este compuesto se conoce como agente extractante (o entrainer) y en este caso de estudio 

se utilizó el glicerol por ser menos tóxico que otros glicoles, este compuesto entra a la 

columna por una segunda corriente la cuál debe ser alimentada a un plato cerca del domo 

de la columna extractiva y debido a que el compuesto es más pesado a la mezcla 

azeotrópica, debe forzosamente alimentarse en etapas superiores con respecto a la otra 

alimentación. De esta manera se logra obtener por la corriente de domo el bioetanol con la 

pureza requerida del 99.5% en peso y por la corriente de fondo se específica una pureza de 

etanol del 0.1% en peso; esta corriente contiene una mezcla de agua y glicerol. En la Tabla 

4 se reportan las especificaciones.  

Tabla 4 Especificaciones de diseño de la columna extractiva 

 Sin Recirculación Con Recirculación 

Número de etapas 12 12 

Etapa de alimentación 8 8 

Etapa de alimentación del extractante 2 2 

Flujo alimentación de etanol (kmol/hr) 19.2148 19.2148 

Flujo alimentación de agua (kmol/hr) 4.8596 4.8596 

Flujo alimentación de glicerol (kmol/hr) 12.1578 12.6252 

Pureza de bioetanol (% en peso) 0.995 0.995 

Relación de reflujo  0.2 0.2 

Presión de operación (atm) 1 1 

Diámetro de la columna (m) 1.19 1.19 
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Carga térmica del reboiler (kW) 342 346 

 

4.1.3 Columna recuperadora  

La corriente de fondo de la columna extractiva pasa a una tercera columna de destilación 

donde se llevará a cabo la separación del agua y el glicerol con el objetivo de recircular al 

proceso a este último y no tener que estar alimentando siempre altas cantidades de glicerol 

fresco; por ello se específica que el glicerol tenga una pureza del 99.9% en peso en la 

corriente del fondo y 0.1% en la corriente de destilado. La temperatura a la cual sale la 

corriente de fondo de la columna recuperadora es muy alta por lo que se agrega un 

intercambiador de calor que utiliza como medio de enfriamiento agua para lograr una 

temperatura de 68°C en la corriente de glicerol y no haya problemas al momento de 

mezclarse con el glicerol fresco y de forma global con la entrada de éste a la columna 

extractiva debido a un gradiente de temperatura alto entre el domo y la corriente de 

alimentación de glicerol. En la Tabla 5 se reportan las especificaciones de la columna.  

Tabla 5 Especificaciones de diseño de la columna recuperadora 

 Sin Recirculación Con Recirculación 

Número de etapas 5 5 

Etapa de alimentación 3 3 

Flujo alimentación de etanol (kmol/hr) 0.0261 0.0271 

Flujo alimentación de agua (kmol/hr) 4.6255 4.6903 

Flujo alimentación de glicerol (kmol/hr) 12.1554 12.6228 

Pureza del agua (% en peso) 0.9845 0.9842 

Pureza del glicerol (% en peso) 0.999 0.999 

Relación de reflujo  0.2466 0.2545 

Presión de operación (atm) 1 1 

Diámetro de la columna (m) 0.82 0.82 

Carga térmica del reboiler (kW) 164 168 
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4.2 Proceso intensificado de purificación de bioetanol (Destilación extractiva)  

Debido a los altos requerimientos de energía necesarios para romper el azeótropo de la 

mezcla etanol – agua y que impactan directamente en los costos de operación en el proceso, 

se ha optado por crear sistemas que minimicen este impacto y de esta manera hacer el 

proceso rentable. Aunque se ha visto que el mayor consumo de energía se requiere en la 

columna preconcentradora, al ser un sistema trivial tanto para el diseño como para el 

control, se ha dejado de lado la intensificación de esta etapa y la mayoría de la literatura se 

centra en la etapa de deshidratación del etanol y recuperación del solvente.  

En este trabajo se tomó un sistema de una columna de destilación extractiva con pared 

divisoria de Kiss, Figura 4a, en la cual se tiene únicamente división de vapor debido a que la 

pared interna abarca hasta el domo, usualmente esta columna se conoce como columna de 

pared partida con sección superior dividida y sección inferior común (Suszwalak and Kiss 

2012); esta columna consiste en dos corrientes de destilado por donde se obtienen los 

compuestos menos volátiles (etanol y agua) y una corriente de fondo que lleva el 

componente pesado (etilenglicol). En la Figura 4b se muestra el esquema 

termodinámicamente equivalente, como se observa consiste en una columna principal y un 

rectificador lateral (prefraccionador). En el prefraccionador se alimenta la corriente con 

etanol concentrado (85% en peso de etanol) proveniente de la columna preconcentradora, 

y etapas superiores a ésta se alimenta la corriente con el etilenglicol utilizado como agente 

extractante; aquí se lleva la deshidratación del etanol saliendo por la corriente de destilado 

con una pureza del 99.5% en peso del prefraccionador mientras que la mezcla agua – 

etilenglicol y algunas trazas de etanol se dirigen hacia la columna principal por medio del 

flujo de interconexión líquido. En la columna principal se lleva a cabo la separación del agua 

y etilenglicol, por la corriente de destilado sale el flujo de agua (99.5% en peso) con algunas 

trazas de impurezas de etanol principalmente y el etilenglicol con la pureza especificada del 

99.5% en peso para posteriormente ser recirculado hacia el prefraccionador. Para poder 

calentar el contenido del prefraccionador, se tiene un flujo de interconexión de vapor el 

cual suministra la energía necesaria para evaporar el etanol y sea colectado en el tambor 

de reflujo una vez que haya sido condensado y posteriormente, una parte saldrá por la 



 
 

34 
 

corriente de destilado y otra muy pequeña será devuelta a la columna. En la Tabla 6 se 

reportan las especificaciones de este sistema. 

 

Figura 4 a) Columna de destilación extractiva con pared divisoria, b) Esquema termodinámicamente equivalente 

Tabla 6 Especificaciones de diseño de la EDWC 

 Prefraccionador  Principal  

Número de etapas 16 20 

Etapa de alimentación 13 --- 

Etapa de alimentación del extractante 3  

Etapa de interconexión de líquido 14 

14 Etapa de interconexión de vapor 

Flujo de líquido de interconexión (kmol/hr) 335.926 

131.44 Flujo de vapor de interconexión (kmol/hr) 

Flujo alimentación de etanol (kmol/hr) 85 --- 

Flujo alimentación de agua (kmol/hr) 15 --- 

Flujo alimentación de glicerol (kmol/hr) 190 --- 

Pureza del bioetanol (% en peso) 0.995 --- 

Pureza del agua (% en peso) --- 0.995 

Pureza del glicerol (% en peso) --- 0.995 

Relación de reflujo  0.27 0.2 

Presión de operación (atm) 1 1 
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Diámetro de la columna (m) 0.88 

Carga térmica del reboiler (kW) 0 2233 

 

Las anteriores son las especificaciones de diseño que debe tener cada una de las columnas 

del tren de purificación con y sin recirculación, además de la columna extractiva de pared 

divisoria. 

El diseño y simulación de los sistemas se realizó en Aspen Plus®, se tomaron las 

características reportadas del sistema y además las especificaciones de las purezas para 

cada una de las columnas de destilación. Además de la información que normalmente 

requiere Aspen Plus® para poder ser exportada la simulación a Aspen Plus Dynamics®, se 

activó la casilla de Tray Rating para fijar el diámetro de la columna el cuál se reporta, se hizo 

una nueva sección donde se introdujo el diámetro y se declara que este diámetro es válido 

a partir de la segunda etapa hasta la penúltima debido a que la primera es el condensador 

y la última el reboiler y estos serán dimensionados después, se selecciona el tipo de plato a 

usar, en nuestro caso se seleccionó el bubble cup aunque se comparó con el plato sieve 

arrojando resultados muy parecidos. Dentro de la sección generada en la casilla de Tray 

Rating, el siguiente paso es ir a la pestaña design/Pdrop, estando ahí se selecciona la casilla 

Update section pressure profile la cual automáticamente dará la caída de presión real o más 

exacta que la originalmente se le dio a cada columna.  

Una vez que se completó la información de la sección creada en Tray Rating, se activa la 

pestaña Dynamics, para activarla se da click en el ícono Dynamic Mode e inmediatamente 

nos aparecerá que hace falta información en la simulación; esto se debe a que se necesita 

dimensionar el tanque de reflujo y la base de la columna, además de la hidráulica de las 

etapas. Para el dimensionamiento se puede hacer de dos maneras, la primera es encontrar 

el volumen tomando en cuenta el tiempo de residencia que queremos que tenga el líquido 

tanto en el tambor como en la base y por medio de los flujos de destilado más reflujo y 

fondo obtener así el volumen de los equipos, respectivamente, y utilizando una relación de 

altura-diámetro igual a 2, por medio de la siguiente ecuación se obtienen las dimensiones:  
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𝑉 =
𝜋𝐷2

4
(2𝐷)                                                                                                                    (1)           

La otra manera para dimensionar estos equipos es a través de una heurística que nos indica 

que tanto para el tambor de reflujo como para la base de la columna (reboiler) la altura será 

de 3 ft y el diámetro de 2 ft, esta última fue la que se utilizó en las simulaciones realizadas. 

En la sección de Hydraulics, se tienen varias opciones para modelar la hidráulica del sistema, 

como previamente escogimos que el perfil de presión se actualizara automáticamente 

haciendo más rigurosa y precisa la simulación, elegimos la opción Rigorous. De esta manera 

ya queda lista la simulación para ser ejecutada. El procedimiento anterior se hace para las 

tres columnas con sus respectivos valores del diámetro de la columna y aplicando la 

heurística para el dimensionamiento de los equipos auxiliares de cada una. Después de que 

se corrió la simulación, se exporta a Aspen Plus Dynamics® como un archivo Flow Driven y 

ya que la simulación ha sido exportada con éxito, el primer paso a realizar es la inicialización 

de esta para así guardar los datos originales y en dado caso regresar a ellos cuando se tenga 

algún problema en la simulación. Esto se realiza en la sección desplegable que indica 

Dynamics, ahí se encuentra la opción Initialization, la cual se selecciona y se corre la 

simulación, cuando ya se hizo la inicialización, se regresa nuevamente a la opción Dynamics 

para realizar las pruebas del comportamiento dinámico del sistema de purificación de 

bioetanol.  

En el desarrollo de un sistema de control eficiente para el proceso de purificación de 

bioetanol existen varios pasos a seguir, primero se debe evaluar la factibilidad de operación 

del sistema, esto se logrará por medio del índice de operabilidad; lo segundo es encontrar 

la configuración de control que sea adecuada para lograr mantener el sistema estable ante 

perturbaciones y la construcción del controlador que se desea implementar para llevar a 

cabo esa tarea; después para el correcto funcionamiento de los controladores es necesario 

adecuarlos al sistema y esto se lleva a cabo a través de una sintonización con la cual 

garantizamos que el controlador converja al setpoint de la variable que se desea controlar 

y, finalmente, se lleva a cabo la evaluación del desempeño del controlador, para esto es 

necesario plantear primero si se tratará de un problema de control regulatorio o de servo 
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control (cambio en el setpoint), una vez definido esto se realizan perturbaciones en las 

variables de interés y se analiza que tan suave o brusca es la respuesta del controlador.  

4.3 Índice de operabilidad  

La factibilidad de cierta entrada de control para mover cierta salida de control puede ser 

visualizada primeramente a través de su correspondiente ganancia estática, sin embargo, 

esta información no es suficiente para determinar si la entrada de control puede 

efectivamente llevar a la salida de control al valor deseado. En otras palabras, aunque la 

entrada de control pueda manejar la salida de control, existen restricciones del proceso que 

evitarían que se llegara a los valores nominales deseados. Además, si existe más de una 

opción de entrada de control y más de una salida de control, el problema principal se vuelve 

en encontrar cual entrada de control haría el menor esfuerzo para accionar cualquier salida 

de control, y el emparejamiento de entrada-salida de control se vuelve en un problema 

combinatorio.  

Una estimación, en términos de porcentaje con respecto al valor nominal, del cambio que 

debe ser hecho en cierta entrada de control (ui) para impulsar un cambio de una unidad en 

cierta salida de control (yi) en porcentaje en relación con su valor nominal, viene dado por 

el siguiente parámetro, en este trabajo se conocerá como Índice de operabilidad (OI, por 

sus siglas en inglés):  

OIij =
y�̅�

ui̅
 .

1

Kij
  (2) 

Donde ui̅ es el valor nominal de ui y yj̅, el de yj; Kij es la ganancia estática de la pareja de 

entrada-salida de control (ui, yj). Aunque Kij puede ser calculada de forma precisa por medio 

de una linealización del modelo del proceso y la aplicación de la transformada de Laplace 

para obtener la función de transferencia de la pareja (ui, yj), en el caso de este trabajo, en 

el cual se consideran sistemas de grandes dimensiones y modelos no lineales, Kij puede 

fácilmente ser calculada mediante el método de la curva de reacción.  
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Puesto que Kij no encierra el efecto de otras variables de entrada en yj, sino sólo ui, por lo 

que OIij también; por lo tanto, si hubiera otras variables de entrada activas con un tipo de 

efecto adverso, el valor OI puede verse como el cambio más bajo de ui que produce el 

cambio de unidad de yj. Por lo tanto, si se compararon los OI de diferentes pares de entrada-

salida de control, el mejor par debe tener al menos el OI más bajo. 

Así, para el cálculo del índice de operabilidad se tomaron en cuenta como entradas y salidas 

de control las variables listadas en la Tabla 7 para el proceso convencional de purificación:  

 

 

Tabla 7 Variables de entrada y salida de control para el proceso convencional de purificación 

Columna de destilación  Entradas de control Salidas de control 

Preconcentradora  * Flujo de reflujo 

* Carga térmica del reboiler 

* 𝑥𝐷𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙
 

*𝑥𝐷𝐴𝑔𝑢𝑎
 

*𝑥𝐵𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙
 

*𝑥𝐵𝐴𝑔𝑢𝑎
 

Extractiva  * Flujo de reflujo 

* Carga térmica del reboiler  

* Flujo de extractante  

* 𝑥𝐷𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙
 

*𝑥𝐷𝐴𝑔𝑢𝑎
 

*𝑥𝐵𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙
 

*𝑥𝐵𝐺𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
 

Recuperadora  * Flujo de reflujo 

* Carga térmica del reboiler 

* 𝑥𝐷𝐺𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
 

*𝑥𝐷𝐴𝑔𝑢𝑎
 

*𝑥𝐵𝐺𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙
 

*𝑥𝐵𝐴𝑔𝑢𝑎
 

 

Para el caso del proceso de purificación con la columna extractiva de pared divisoria se 

consideraron las siguientes (Tabla 8):  

Tabla 8 Variables de entrada y salida de control para la columna extractiva de pared divisoria 
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Columna de destilación  Entradas de control Salidas de control 

Extractiva y recuperadora * Flujo de reflujo (Columna principal) 

* Flujo de reflujo (Prefraccionador)  

* Carga térmica del reboiler  

* Flujo de extractante  

* flujo de interconexión de vapor 

* 𝑥𝐷𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙
 (Prefraccionador) 

*𝑥𝐷𝐴𝑔𝑢𝑎
(Prefraccionador) 

*𝑥𝐷𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙
(Principal) 

*𝑥𝐷𝐴𝑔𝑢𝑎
(Principal) 

*𝑥𝐵𝐸𝑡𝑖𝑙𝑒𝑛
(Principal) 

*𝑥𝐵𝐴𝑔𝑢𝑎
(Principal) 

 

Para encontrar el índice de operabilidad se realizó un pequeño cambio en una de las 

entradas de control mientras que las demás se dejaron en sus valores nominales, 

típicamente se realiza un cambio del ±1% aunque este valor se puede modificar siendo 

mejor cuando el cambio que se da es muy pequeño y esto es debido a la linealización del 

modelo y a que en varios casos las respuestas no sean simétricas para los cambios positivos 

y negativos, esto es importante porque a la hora de realizar la sintonización se requiere que 

no se tengan ni tiempos de proceso ni ganancias estáticas muy diferentes. Así pues, en el 

caso del proceso convencional se tomó el valor de ±1% para la columna preconcentradora 

y recuperadora, y del ±0.125% para la columna extractiva debido a que arrojaba respuestas 

que no eran simétricas con el valor de cambio inicial de ±1%; por otra parte, para el proceso 

intensificado se hizo un cambio del ±0.125% obtenido después de probar varios valores para 

obtener respuestas simétricas. 

Una vez que se tiene el valor de la entrada cuando se aplicó el cambio, se ejecutó la 

simulación dejándola correr hasta un punto donde no se observó un cambio significativo en 

la trayectoria de la salida de control o ya se comportó de forma constante. Se procedió a 

obtener la ganancia estática, la cual nos representa el porcentaje de cambio realizado en la 

salida de control efectuado por un cambio en la entrada de control, mediante la ecuación 3 

𝐾 =
∆𝑦

∆𝑢
                                                                                                                            (3)  
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Finalmente, los lazos de control a implementar serán aquellos cuyo IO sea muy cercano a 

cero. 

4.4 Objetivo y configuración del sistema de control   

El objetivo de la implementación del sistema de control es mantener la composición de 

etanol en su valor nominal tanto en la columna preconcentradora como en la columna 

extractiva, los cuales son del 91% en peso y 99.5% en peso, respectivamente y la 

composición del 99.9% en peso de glicerol en la columna recuperadora; esto para el proceso 

convencional. En el proceso intensificado se desea que la composición de etanol sea del 

99.5% en peso en la corriente de destilado del rectificador, una composición de agua del 

99.5% en peso en la corriente de destilado en la columna principal y una composición de 

etilenglicol del 99.5% en peso en la corriente de fondo en la columna principal. Para lograr 

mantener estas composiciones, se consideraron las entradas de control descritas en la Tabla 

7 para el proceso convencional y en la Tabla 8 para el proceso intensificado. En este 

escenario se consideraron como salidas de control tanto las purezas como impurezas 

principales al ser más sensibles a los cambios en el proceso, así como lo dijo Luyben (Luyben 

2006) en las corrientes de destilado y fondo. 

Una vez que se identificaron las salidas y entradas de control, el siguiente paso fue la 

configuración de control donde se encontraron las mejores parejas de variables para formar 

los lazos de control, esto se determinó mediante el empleo del índice de operabilidad; 

además, cuando el sistema no es muy complejo se utiliza una heurística la cual indica que 

la salida de control se empareje a la entrada de control más cercana. Por otra parte, el 

encontrar los lazos de control se puede realizar con varias técnicas ampliamente estudiadas 

con sus diferentes grados de complejidad. Una de las más utilizadas es el análisis RGA 

(Relative Gain Array), la ganancia relativa de un subsistema escalar es la relación entre la 

función de transferencia a lazo abierto y la función de transferencia de resultante cuando 

todas las salidas están perfectamente controladas. La regla común es emparejar los 

subsistemas con ganancias relativas cercanas a 1, basados en la consideración que las 

interacciones tendrán pequeños efectos en el comportamiento de estos. Esta es una 
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herramienta de fácil uso y comprensión, sin embargo, en muchos casos que tratan sistemas 

complejos, por ejemplo, sistemas MIMO no es muy confiable debido a que ignora la 

información dinámica del proceso ya que se utiliza la información en estado estacionario 

para generar la matriz de ganancias de estado estacionario. En este sentido ha habido otros 

estudios para mejorar la confiabilidad del RGA, uno de los trabajos sobre esto es el realizado 

por Witcher y McAvoy quienes introdujeron el arreglo de ganancia relativa dinámica (DRGA) 

el cual quita las limitaciones en el aspecto dinámico que el RGA no hace, dando mejor 

emparejamiento de los lazos que serán aplicados en el control del sistema, sin embargo, el 

proceso computacional es muy problemático y difícilmente aplicable. Recientemente, Xiong 

presentó el ERGA (effective relative gain array) combinando las ventajas tanto del RGA 

como del DRGA (Xiong, Cai, and He 2005). Sin embargo, en la mayoría de los casos los 

emparejamientos que arroja el RGA son (RR, xD) y (QR, xB), lo que no nos permite explorar 

más entradas de control disponibles además que no tiene un significado físico que ayude a 

comprender de mejor manera como se comportaría la entrada de control para lograr llevar 

a la salida de control a sus valores nominales.  

En este aspecto, el índice de operabilidad (IO) nos ayuda a darle un sentido físico a los lazos 

de control que son encontrados. El IO nos da la pareja de entrada – salida de control cuyo 

valor sea más cercano a cero lo que significa que se requerirá de menor esfuerzo de control 

por parte de la válvula de control de la entrada para lograr controlar la salida especificada, 

además toma en cuenta la interacción entre todas las entradas y salidas de control del 

sistema, eliminando así el problema de los sistemas MIMO.  

4.5 Controlador lineal PI  

Establecida la configuración de control, se seleccionó el tipo de controlador a utilizar, tanto 

para el proceso convencional como para el proceso intensificado se implementó un 

controlador del tipo PI lineal, el cual es suficiente para lograr controlar las perturbaciones 

que puedan afectar el buen funcionamiento de las columnas de destilación, son de fácil 

construcción e implementación y su costo es menor en comparación de controladores más 

sofisticados, además que su implementación no requiere necesariamente de un modelo 
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matemático en comparación de otro tipo de controladores como los de tipo no lineal que 

es necesario tener este modelo y además, presentan mayor complejidad tanto en su 

construcción como en su implementación. Para casos de destilación extractiva, se ha 

reportado que los controladores PI han desempeñado un buen funcionamiento 

requiriéndose únicamente hacer ajustes mínimos en los parámetros de sintonización para 

lograr tener una respuesta más rápida ante una perturbación.  

La construcción del controlador PI lineal se representa por la ecuación 4 

uj =  u̅j + KC
j (ỹj +

1

τI
j
 ∙  ∫ ỹj(θ)dθ

t

0

) 

ỹj = y̅j − yj     (j = 1, 2, 3, … ) 

(4) 

 

Donde  y̅ y �̃� son los valores nominal y d desviación de la variable y, respectivamente. KC
j 

y τI
j son la ganancia proporcional y el tiempo integral del controlador para cada lazo de 

control Lj. 

Estos controladores se implementaron en cada una de las columnas de destilación para 

estabilizar la composición tanto en la corriente de domo como en la de fondo, así, el proceso 

convencional de purificación contiene 6 controladores PI de composición (2 por cada 

columna) y el proceso intensificado contiene 3 controladores (2 controladores para los 

productos de destilado y un controlador para la corriente de fondo).  

4.6 Sintonización del controlador PI  

Después de haber construido un controlador capaz de mantener estable el sistema, se 

continuó con la sintonización, se llevó a cabo mediante la técnica de asignación de polos 

(Zavala-Guzmán et al. 2012). Primeramente se identificó el modelo de primer orden de la 

respuesta de la salida de control para efectos de sintonización que fue la misma curva de 

respuesta encontrada para obtener las ganancias estáticas necesarias en el índice de 

operabilidad, de estas gráficas se encontraron los valores finales de la salidas de control 

cuando se hizo la perturbación de tipo escalón a las entradas de control, con esto se 
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obtuvieron la ganancia estática, y además, la constante de tiempo la cual se determina 

cuando la respuesta ha sufrido un 98% de cambio respecto a su valor nominal.  

Con los valores de la ganancia estática y la constante de tiempo y la aplicación de las 

relaciones de sintonización (ecuaciones 5 y 6) se encontró la ganancia proporcional y el 

tiempo integral necesarios en el controlador.  

kC
j

=
2n − 1

Kij
 (5) 

τI
j

= τp
j

∙ (ξj)
2

∙ (
2n − 1

n2
) (6) 

Donde 𝜉𝑗 es el factor de amortiguamiento con un valor de 0.8412 y n es que tan rápida se 

desea que sea la respuesta del controlador. Una gran ventaja de aplicar esta técnica es que 

la sintonización se realiza de forma sistemática y simultánea para todos los controladores y 

así se evita el problema de prueba y error y, además, estar sintonizando controlador por 

controlador.  

Debido a que la ganancia estática y la constante de tiempo se conocen por medio de la 

curva de reacción y el factor de amortiguamiento tiene un valor fijo, se exploraron 

diferentes valores de n (1, 4, 5, 7) para los cuales el sistema no presente una respuesta 

brusca, por ejemplo, sobredisparos o que haga que la entrada de control presente un 

cambio brusco en su valor en un lapso muy corto.  

4.7 Evaluación del desempeño  

Implementados y sintonizados los controladores correspondientes en cada columna de 

destilación del proceso, a través de un escenario de control regulatorio, se realizaron 

distintas perturbaciones en la composición de entrada debido a que provienen de un 

proceso fermentativo el cual no siempre logrará tener el mismo rendimiento y, por ende, 

afectar en la composición de su producto generando así flujos con diferentes composiciones 

que van a afectar al proceso de purificación de bioetanol tanto para convencional como 

para el intensificado, esto con el fin de evaluar el desempeño del controlador y comparar 
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los lazos de control encontrados por el índice de operabilidad y los lazos de control en los 

cuales se controlan las purezas de las corrientes de producto.  

El máximo porcentaje de perturbación realizada se determinó cuando el controlador 

exigiera a la entrada de control un mayor esfuerzo al especificado por las características de 

la válvula.  

CAPÍTULO 5  

RESULTADOS  

En este capítulo se muestran los resultados obtenidos para el proceso convencional de 

purificación de bioetanol y para el proceso intensificado (Columna de destilación extractiva 

de pared divisoria). El proceso convencional es uno de los escenarios presentado en el 

trabajo de tesis de Lara-Montaño (Lara 2016) mientras que el proceso intensificado es el 

reportado por (Suszwalak and Kiss 2012) 

5.1 Proceso convencional de purificación de bioetanol  

El proceso convencional consta de tres columnas de destilación: columna 

preconcentradora, columna extractiva y columna recuperadora. El flujo de alimentación a 

la primera, proveniente de la etapa de fermentación, es de 507.08 kmol/hr con una 

concentración de 10% en peso de etanol y el resto de agua, principalmente. El agente 

extractante utilizado fue el glicerol (García-Ventura et al. 2016).  

Se realizó el diseño y simulación en Aspen Plus® del tren de destilación con las 

características y especificaciones de cada columna utilizando el modelo termodinámico 

NRTL el cual describe de buena manera la interacción entre los compuestos presentes en la 

mezcla y, posteriormente se exportó a Aspen Plus Dynamics® para realizar el análisis 

dinámico y lograr el correcto control del proceso ante perturbaciones en la alimentación de 

entrada.  
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5.1.1 Proceso convencional sin recirculación  

5.1.1.1 Índice de Operabilidad  

Para encontrar los lazos de control a implementar en el tren de purificación, se calculó el 

índice de operabilidad con la ayuda de la ganancia estática del proceso al encontrar la 

trayectoria que se ajusta a una dinámica de primer orden de la salida de control al aplicar 

un cambio de tipo escalón en la entrada de control. En la sección 4.3 se presentan todas las 

entradas y salidas de control que se consideraron para cada una de las columnas de 

destilación.  

En la Figura 5 se muestran las respuestas de las impurezas en cada una de las corrientes al 

realizar un cambio de tipo escalón en el reflujo y en la Figura 6 al realizar un cambio de tipo 

escalón en la carga térmica del reboiler para la columna preconcentradora.  

 

 

Figura 5. Respuesta dinámica a un cambio del 1% de tipo escalón en el reflujo en la columna preconcentradora 
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Se puede observar que las trayectorias se ajustan a las descritas por las dinámicas de primer 

orden además que tanto el cambio negativo como positivo en la entrada de control nos da 

respuestas simétricas por lo que el cálculo del índice de operabilidad es relativamente 

sencillo, estos se encontraron por medio de la ecuación 2 y se muestran en Tabla 9. 

 

Tabla 9 Índices de operabilidad de la columna preconcentradora 

Entrada de control xDEtOH xBEtOH xDagua xBagua 

Reflujo 11.8181 0.1367 -1.1688 -13.4785 

 Carga térmica 

Reboiler  

-5.6000 -0.0304 0.5545 3.0141 

 

Los valores resaltados en negro nos dan los menores esfuerzos por parte de las válvulas de 

las entradas de control para lograr realizar el control en la variable de salida por lo tanto 

fueron los lazos de control que se implementaron en el sistema. Estos valores también 

correspondieron a las impurezas en cada una de las corrientes de la columna 

preconcentradora como lo dijo Luyben (2006) al ser estás más sensibles a los cambios en 

las condiciones nominales. De tal manera que los lazos de control son 𝐿1: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDagua
) 

y 𝐿2: (𝑄𝑅 , xBEtOH
); otro posible lazo de control sería 𝐿1: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xB𝐸𝑡𝑂𝐻

) y 

𝐿2: (𝑄𝑅 , xDagua), sin embargo, se optó por el primero porque se requiere menor esfuerzo 

de control en suministrar el vapor necesaria para lograr la carga térmica deseada.  
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Figura 6 Respuesta dinámica a un cambio del 1% de tipo escalón en la carga térmica en la columna 
preconcentradora 
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Así mismo, para la columna extractiva se encontró la ganancia estática y el índice de 

operabilidad para todos los pares entrada – salida de control. Se verificó que las respuestas 

se ajustaran a dinámicas de primer orden y fueran lo más simétricas posibles, esto fue algo 

que no se consiguió con el cambio del ±1% en el reflujo, carga térmica del reboiler y flujo 

de extractante por lo que se varió el cambio hasta un valor de ±0.125% donde se 

obtuvieron mejores respuestas, estas se muestran en la Figura 7, Figura 8 y Figura 9 para el 

reflujo, carga térmica y flujo de extractante, respectivamente.  

 

Figura 7 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en el reflujo de la columna extractiva 

 

Figura 8 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en la carga térmica de la columna extractiva 
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Figura 9 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en el flujo de extractante a la columna extractiva 

De igual manera que en la columna preconcentradora, se obtuvieron los valores para el 

índice de operabilidad para la columna extractiva los cuales se reportan en la Tabla 10. 

Tabla 10 Índices de operabilidad de la columna extractiva 

Entrada de control xDEtOH xBEtOH xDagua x𝐵𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙  

Reflujo 47.8365 0.1086 -0.2323 -48.4264 

 Carga térmica Reboiler  -6.7411 -0.0108 0.0325 5.0096 

Flujo de extractante 16.3651 0.0437 -0.0786 581.1175 

 

Revisando los índices de operabilidad obtuvimos que los lazos de control implementados 

corresponden nuevamente a las impurezas en cada una de las corrientes de producto; estos 

lazos son 𝐿3: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDagua
) y 𝐿4: (𝑄𝑅 , xBEtOH

). Como se puede observar en la Tabla 10, 

los índices de operabilidad para el flujo de extractante son muy altos si queremos controlar 

las purezas respectivas en cada corriente por lo que se requeriría mucho esfuerzo por parte 

de la válvula de alimentación de extractante y podría ser el caso en que se requiriera abrir 

en cuestión de segundos del 50% al 100%, lo que sería infactible. Además, de forma global 

si se quisiera controlar la pureza respectiva en cada corriente de producto simplemente se 

tendría que realizar un esfuerzo muy alto lo que podría ser imposible llevar a cabo por 

problemas operativos y propios de los equipos.  
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Finalmente, para la columna recuperadora igualmente se verificó que la respuesta se 

ajustara a una dinámica de primer orden (Figura 10, Figura 11) con un cambio del ±1%, se 

observa que se ajustan a la dinámica de primer orden pero en el caso de la composición de 

glicerol en la corriente de domo cuando se hace el cambio en la carga térmica del reboiler, 

esta presenta mayor sensibilidad ante un cambio positivo que a uno negativo, dando como 

resultado que nunca se tengan respuestas simétricas; al ver este resultado se probaron 

diferentes cambios pero en ninguno de los casos se obtuvieron resultados favorables, por 

lo que se optó por dejar el valor de ±1%. De esta manera, se calculó el índice de 

operabilidad (Tabla 11). 

 

Figura 10 Respuesta dinámica a un cambio del 1% de tipo escalón en el reflujo de la columna recuperadora 

 

 

Figura 11 Respuesta dinámica a un cambio del 1% de tipo escalón en la carga térmica de la columna recuperadora 
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Tabla 11 Índices de operabilidad de la columna recuperadora 

Entrada de control xDglicerol xDagua xBagua xBglicerol 

Reflujo -0.0668 67.2068 0.5663 -464.6511 

 Carga térmica 

Reboiler  

0.0043 -4.4804 -0.0374 37.3459 

 

De los índices de operabilidad reportados en la Tabla 11, se escogieron aquellos que 

presentaron los menores valores, en este caso aunque implica mayor esfuerzo controlar la 

composición de agua en la corriente de fondo con la carga térmica que si controláramos la 

composición de glicerol en el domo, se escoge el primero debido a que es más directo su 

control y así se evitaría crear un lazo de control cruzado, además, implica menos esfuerzo 

controlar la composición de glicerol en el destilado por parte del reflujo que controlar la 

composición de agua en la corriente de fondo. Por otra parte, se observó que controlar las 

respectivas purezas en las corrientes de producto implica demasiado esfuerzo de control 

por lo que podría darse el caso que esos lazos no estabilicen las salidas de control ante una 

perturbación. Entonces para la columna recuperadora se obtuvieron los lazos de control 

𝐿5: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDglicerol
) y 𝐿6: (𝑄𝑅 , xBagua

) que corresponde a controlar las impurezas de las 

respectivas corrientes de producto.   

En la Tabla 12 se muestra de manera resumida los 6 lazos de control implementados en el 

proceso de purificación de bioetanol.  

Tabla 12 Lazos de control para el proceso sin recirculación 

Columna de destilación  Lazos de control  

Preconcentradora  𝐿1: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDagua
)  

 𝐿2: (𝑄𝑅 , xBEtOH
). 

Extractiva  𝐿3: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDagua
)  

 𝐿4: (𝑄𝑅 , xBEtOH
).   

Recuperadora  𝐿5: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDglicerol
)  
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 𝐿6: (𝑄𝑅 , xBagua.
). 

 

5.1.1.2 Configuración de control  

Establecidos los lazos de control, se encontró la configuración de control y se construyeron 

los controladores lineales PI como se muestran en la Figura 12.  

 

Figura 12 Configuración de control para el proceso de purificación sin recirculación. 

5.1.1.3 Sintonización y evaluación del desempeño del controlador 

Utilizando la técnica de asignación de polos estables se realizó la sintonización sistemática 

y simultanea de los 6 controladores implementados en el proceso de purificación de 

bioetanol. Con los parámetros de la ganancia estática (Kij), (τp
j

) y (ξj) conocidos, el único 

parámetro que se necesita encontrar es n para calcular la ganancia proporcional (kC
j

) y el 

tiempo integral (τI
j
).  

Se probó n igual a 1, 4, 5 y 7 para determinar cual valor utilizar para todos los controladores. 

Para esta prueba se usó una perturbación negativa del 5% en la composición de etanol en 

la corriente de alimentación a la columna preconcentradora, teniendo ahora un 9.5% en 

peso de etanol y un 90.5% de agua. El criterio de selección del valor de n fue mediante la 
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observación de la respuesta de la entrada de control que no fuera tan brusca y, además, 

que la salida de control fuera controlada de manera rápida y eficiente.  Del índice de 

operabilidad se obtuvo que los controladores estarán actuando sobre la impureza de cada 

corriente de producto (Tabla 12), pero lo que realmente importa es saber que los productos 

salgan con la pureza requerida por lo que también se revisó el comportamiento de estas 

variables ante la perturbación.  

En la Figura 13. Figura 14 y Figura 15 se muestra el desempeño de los controladores para 

los diferentes valores de n y el comportamiento de las entradas de control para la columna 

preconcentradora, extractiva y recuperadora, respetivamente.  
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Figura 13 Desempeño de los controladores para varios valores de n en la columna preconcentradora 
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Figura 14 Desempeño de los controladores para varios valores de n en la columna extractiva 
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Figura 15 Desempeño de los controladores para varios valores de n en la columna recuperadora 

De este primer ejercicio se puede observar que efectivamente entre mayor sea el valor de 

n, más rápida será la respuesta del controlador, sin embargo, también se puede observar 

que se pueden presentar oscilaciones haciendo que el controlador diverja o quizás llegue a 

converger, pero en un tiempo muy grande y este es un caso que no le conviene al proceso. 

Un valor de n pequeño, por otra parte, requiere de un lapso muy grande para llegar al valor 

nominal como se puede observar en las figuras cuando n=1 que requiere de mucho tiempo 

o simplemente en el tiempo de medición no se llegó al valor nominal, por este motivo, 

queda descartado este valor. Ahora bien, solo queda n=4, n=7 y n=10, para la columna 
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manteniendo estables a las entradas de control.  

A continuación, se reportan (Tabla 13) los valores de la ganancia proporcional y tiempo 
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composición de entrada hasta encontrar un valor mínimo de composición donde el sistema 

de control ya no fuera lo suficientemente eficiente para contrarrestarlo.  

Tabla 13 Ganancia proporcional y tiempo integral para cada controlador del proceso sin recirculación 

Columna  Controlador n KC τI 

     

PDC B1 4 -8.1818 0.5131 

 B2 4 -0.2132 0.3664 

 

EDC B3 4 -1.6261 0.6381 

 B4 4 -0.0759 0.7008 

 

RDC B5 4 -0.4682 0.9879 

 B6 4 -0.2619 0.6644 

 

Para hacer el análisis del valor de n adecuado, se perturbó la composición de etanol en la 

alimentación en un -5%; se hicieron perturbaciones negativas debido a que actualmente no 

existen muchos procesos fermentativos que generan etanol arriba del 10% en peso el cual 

fue tomado como valor nominal. Se probaron perturbaciones de -10, -15, -20 y -25% en la 

composición de etanol, se escogió como límite el valor de 25% debido a que, en la columna 

extractiva, aunque todavía se podía controlar, al menos en simulación, hizo que se cerrara 

casi por completo la válvula del reflujo.  

En las Figura 16,Figura 17 y Figura 18 se muestra el desempeño de los controladores, así 

como el comportamiento de las entradas de control ante las diversas perturbaciones.  
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Figura 16 Desempeño de los controladores de la preconcentradora para perturbaciones de 10 al 25% 
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Figura 17 Desempeño de los controladores de la columna extractiva para perturbaciones de 10 al 25% 
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Figura 18 Desempeño de los controladores de la columna recuperadora para perturbaciones de 10 al 25% 
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5.1.2 Proceso convencional con recirculación  

En este escenario se tiene una recirculación del glicerol recuperado de la columna 

recuperadora, pero como sale a una temperatura elevada pasa primero por un 

intercambiador de calor para disminuir la temperatura hasta una no muy alta. Se tiene un 

make-up para agregar el poco de glicerol que se pierde y así, obtener siempre el balance de 

masa. 

0.09

0.1

0.11

0.12

0.13

0.14

0.15

0 5 1 0 1 5

Q
R

 (
M

M
K

C
A

L/
H

R
)

TIEMPO (HRS)

CARGA TÉRMICA CDR



 
 

60 
 

5.1.2.1 Índice de operabilidad  

De igual manera que con el proceso convencional sin recirculación, se obtuvieron los índices 

de operabilidad para cada una de las columnas de destilación. En el caso de la columna 

preconcentradora, los índices son los mismos debido a que no hubo un cambio en las 

características de esta columna ni en ningún flujo; los índices para las otras dos columnas 

son diferentes debido a la presencia de la recirculación que ya trae también impurezas de 

agua con ella y por tal motivo nos cambia los valores de las entradas de control.  

Así, en la Tabla 14 se muestra el índice de operabilidad de la columna extractiva y en la Tabla 

15 los correspondientes a la columna recuperadora.  

Tabla 14 Índices de operabilidad para la columna extractiva 

Entrada de control xDEtOH xBEtOH xDagua x𝐵𝑔𝑙𝑖𝑐𝑒𝑟𝑜𝑙  

Reflujo 54.414 0.0778 -0.2876 -33.261 

 Carga térmica Reboiler  -10.0215 -0.0091 0.0481 4.1789 

Flujo de extractante 53.1679 0.0554 -0.2629 70.8603 

 

Tabla 15 Índices de operabilidad para la columna recuperadora 

Entrada de control xDglicerol xDagua xBagua xBglicerol 

Reflujo -0.0491 141.3849 0.3774 -376.4347 

 Carga térmica 

Reboiler  

0.0046 -21.3968 -0.0272 26.8548 

Analizando los índices de operabilidad, se observó que aquellos pertenecientes a controlar 

las purezas de cada corriente de producto son muy altos, esto se traduce en que para lograr 

cambiar la salida de control en una unidad se requeriría mucho esfuerzo por parte de la 

entrada de control y en algunos casos, esto sería impráctico debido a las características del 

proceso.  

A través de estos índices de operabilidad se obtuvo la configuración de control a 

implementar en el proceso dada por los lazos de control encontrados siendo los mismos 
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que en el caso anterior reportados en la Tabla 16, nuevamente se encontró es más factible 

controlar la impureza de cada corriente de producto. 

Tabla 16 Lazos de control para el proceso convencional con recirculación 

Columna de destilación  Lazos de control  

Preconcentradora  𝐿1: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDagua
)  

 𝐿2: (𝑄𝑅 , xBEtOH
). 

Extractiva  𝐿3: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDagua
)  

 𝐿4: (𝑄𝑅 , xBEtOH
).   

Recuperadora  𝐿5: (𝑅𝑒𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜, xDglicerol
)  

 𝐿6: (𝑄𝑅 , xBagua.
). 

 

5.1.2.2 Configuración de control  

En la Figura 19 se muestra el proceso de purificación con su configuración de control, se 

observa que se controló el nivel de la columna recuperadora con el flujo de alimentación 

de corriente fresca del agente extractante.  

 

Figura 19 Configuración de control para el proceso de purificación con recirculación 
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5.1.2.3 Sintonización y evaluación del desempeño del controlador 

Con la configuración de control establecida, se construyeron los controladores PI lineales y 

se llevó a cabo la sintonización de estos a través de la técnica de asignación de polos 

estables. Primeramente, se evaluó el valor de n a ser utilizado, para esto se probaron los 

valores de 4, 7 y 10 al igual que en el caso anterior para una perturbación negativa del 5% 

en la composición de etanol en la corriente de alimentación. En las Figura 20, Figura 21 y 

Figura 22 se muestran el comportamiento de la pureza en cada una de las corrientes 

principales tomando en cuenta que el control se realizó sobre las impurezas de estas 

corrientes.  

 

 

Figura 20 Desempeño de los controladores de la columna preconcentradora para varios valores de n  
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Figura 21 Desempeño de los controladores de la columna extractiva para varios valores de n 

 

Figura 22 Desempeño de los controladores de la columna recuperadora para varios valores de n 
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respuesta más rápida y, además, no permite que la respuesta dé un salto tan brusco ante 

la perturbación. En la Tabla 17 se muestran los valores de la ganancia proporcional y el 

tiempo integral de cada uno de los controladores.  

Tabla 17 Ganancia proporcional y tiempo integral para cada controlador 

Columna  Controlador n KC τI 
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 B2 10 -0.5788 0.1591 

 

EDC B3 10 -5.4654 0.4732 

 B4 10 -0.1737 0.3083 

 

RDC B5 10 -0.9317 0.6232 

 B6 10 -0.5172 0.5223 

 

Así, con este valor se evaluó el desempeño de los controladores ante perturbaciones del 10 

al 30% en la composición de etanol en la alimentación ya que la del 5% se realizó para 

encontrar el valor de n adecuado. Los resultados obtenidos se muestran en las Figura 23, 

Figura 24 y Figura 25 para la corriente de destilado y el reflujo de la columna 

preconcentradora, la corriente de destilado y el reflujo de la columna extractiva y la 

corriente de fondo y carga térmica de la columna recuperadora.  

 

  

Figura 23 Desempeño de los controladores de la columna preconcentradora para perturbaciones del 10 al 30% 
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Figura 24 Desempeño de los controladores de la columna extractiva para perturbaciones del 10 al 30% 

  

Figura 25 Desempeño de los controladores de la columna recuperadora para perturbaciones del 10 al 30% 
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horas para la perturbación de 25 y 30% aunque para la primera la oscilación fuera más suave 

que en el segundo caso donde está oscilación cada vez fue mayor; esto también se observa 

en el comportamiento de la carga térmica donde vemos que a medida que pasa el tiempo 

se tiene una oscilación mayor.  

De aquí se concluye globalmente que el sistema de control es eficiente para perturbaciones 

menores al 25% presentando un desempeño satisfactorio debido a que logra estabilizar la 

composición de los objetivos de control sin exigirle demasiado a las entradas de control.  

5.2 Proceso intensificado (Columna de destilación extractiva de pared divisoria)  

Se tomaron las especificaciones y características para este caso de estudio de (Suszwalak 

and Kiss 2012) quienes encontraron el diseño óptimo uniendo dos columnas en una: la 

columna extractiva y la columna recuperadora a través de la columna de destilación con 

pared divisoria. Se consideró un flujo de alimentación de 100 kmol/hr con una composición 

de etanol del 85% en mol y el resto agua al prefraccionador y se alimentó un flujo de 190 

kmol/hr de etilenglicol que fue el agente extractante. Los objetivos de control en este 

sistema fueron 3: 1) Mantener la composición de etanol del 99.5% en peso en la corriente 

de destilado del prefraccionador, 2) Mantener la composición de agua del 99.5% en peso 

en la corriente de destilado de la columna principal y, 3) Mantener la composición de 

etilenglicol del 99.5% en peso en la corriente de fondo de la columna principal.   

5.2.1 Índice de operabilidad  

Se hizo el cálculo del índice de operabilidad con el fin de encontrar los lazos de control a 

implementar en el proceso para ello se realizó un cambio de tipo escalón del ±0.125% a 

cada una de las entradas de control para obtener una curva de reacción lo más simétrica 

posible ya que se hizo con el valor del ±1 y no se obtuvieron los resultados deseados. Las 

entradas y salidas de control consideradas se muestran en la Tabla 8.  

En la Figura 26 se presenta el comportamiento de cada una de las salidas de control cuando 

se realizó el cambio al flujo de vapor de interconexión.  
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Como se puede observar, al hacer un cambio en el flujo de vapor de interconexión en 

algunas de las corrientes de producto la salida de control se comporta de manera suavizada 

mientras que en otros se tiene al principio un comportamiento y transcurrido cierto tiempo 

se cambia éste generando respuestas que podrían no considerarse de primer orden, sin 

embargo, para efectos de encontrar el índice de operabilidad este comportamiento no tiene 

mucha importancia debido a que se busca el valor final de la respuesta.  
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Figura 26 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en el flujo de vapor de interconexión  
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se realizó el cambio al reflujo en la columna principal.  

0.9944
0.9946
0.9948

0.995
0.9952
0.9954
0.9956

0 2 4 6 8 1 0

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N
 (

K
G

/K
G

)

TIEMPO (HRS)

DOMO PREFRAC 
ETANOL

0.003

0.0032

0.0034

0.0036

0.0038

0.004

0.0042

0 2 4 6 8 1 0

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N
 (

K
G

/K
G

)

TIEMPO (HRS)

DOMO PREFRAC AGUA

0.0049

0.00495

0.005

0.00505

0.0051

0.00515

0 2 4 6 8 1 0

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N
 (

K
G

/K
G

)

TIEMPO (HRS)

DOMO MAIN ETANOL

0.99485

0.9949

0.99495

0.995

0.99505

0.9951

0.99515

0 2 4 6 8 1 0

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N
 (

K
G

/K
G

)

TIEMPO (HRS)

DOMO MAIN AGUA

0.9949

0.99495

0.995

0.99505

0.9951

0 2 4 6 8 1 0

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N
 (

K
G

/K
G

)

TIEMPO (HRS)

FONDO MAIN 
ETILENGLICOL

0.00494

0.00496

0.00498

0.005

0.00502

0.00504

0.00506

0 2 4 6 8 1 0

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N
 (

K
G

/K
G

9

TIEMPO (HRS)

FONDO MAIN AGUA



 
 

69 
 

  

 

 

Figura 27 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en el reflujo de la columna principal 
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es una entrada de control adecuada para estabilizar la composición de etanol en el destilado 

de la columna principal pero esto se verá hasta que se obtengan los índices de operabilidad 

y ver que tan grande es este valor. El comportamiento de las demás salidas de control es 

raro y esto se puede deber a la interacción que existe entre las impurezas y purezas en el 

proceso. Aquí, el índice de operabilidad es más difícil de obtener, pero eso sólo significa que 

se requeriría de un esfuerzo de control muy grande para poder lograr un cambio en la salida 

de control. 

En la Figura 28 se presenta el comportamiento de cada una de las salidas de control cuando 

se realizó el cambio en la carga térmica.  

De aquí se observa que contrario al cambio en el reflujo de la columna principal, un cambio 

en la carga térmica si tiene un efecto en la composición de etanol en la corriente de 

destilación del prefraccionador. Además, existe un mejor comportamiento de las demás 

salidas.  
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Figura 28 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en la carga térmica 

En la Figura 29 se presenta el comportamiento de cada una de las salidas de control cuando 

se realizó el cambio en el reflujo del prefraccionador.  
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Figura 29 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en el reflujo del prefraccionador 

Al revisar el comportamiento de cada una de las salidas de control en las diferentes 

corrientes de producto, se observa que en la mayoría se tiene un tipo de sobredisparo a 

excepción de las composiciones en el destilado de la columna principal. Al ser muy pequeño 

en algunas de las respuestas no se le tomó importancia nuevamente debido a que sólo se 

requiere del valor final de la salida de control para calcular el índice de operabilidad. Estas 

respuestas sólo demuestran la interacción existente entre los compuestos presentes en el 

sistema.  

En la Figura 30 se presenta el comportamiento de cada una de las salidas de control cuando 

se realizó el cambio en el flujo de extractante que se alimenta al prefraccionador.  
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Figura 30 Respuesta dinámica a un cambio del 0.125% de tipo escalón en el flujo de extractante 

Como se puede observar, las respuestas de las salidas de control de la corriente del fondo 

de la columna principal muestran un comportamiento peculiar al mostrar primero un pico 

pronunciado y después mantenerse “constante” a lo largo del tiempo.  

En la Tabla 18 se presenta el índice de operabilidad para cada par de entrada-salida de 

control tomando los datos con los que se construyeron las gráficas anteriores.  

0.9948

0.9949

0.995

0.9951

0.9952

0 3 6 9 1 2 1 5

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N

TIEMPO (HRS)

DOMO PREFRAC 
ETANOL 

0.0033

0.0034

0.0035

0.0036

0.0037

0.0038

0.0039

0 3 6 9 1 2 1 5

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N

TIEMPO (HRS)

DOMO PREFRAC AGUA

0.00498
0.004985

0.00499
0.004995

0.005
0.005005

0.00501
0.005015

0.00502

0 3 6 9 1 2 1 5

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N

TIEMPO (HRS)

DOMO MAIN ETANOL

0.99498

0.99499

0.995

0.99501

0.99502

0.99503

0 3 6 9 1 2 1 5

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N

TIEMPO (HRS)

DOMO MAIN AGUA

0.99496

0.99498

0.995

0.99502

0.99504

0 3 6 9 1 2 1 5

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N

TIEMPO (HRS)

FONDO MAIN 
ETILENGLICOL 

0.00496

0.00498

0.005

0.00502

0.00504

0 3 6 9 1 2 1 5

C
O

M
P

O
SI

C
IÓ

N

TIEMPO (HRS)

FONDO MAIN AGUA



 
 

74 
 

Tabla 18 Índices de operabilidad para la columna de destilación extractiva de pared divisoria 

Entrada de control xDetanolpre
 xDaguapre

 xDetanolmain
 xDaguamain

 x𝐵𝑒𝑡𝑖𝑙𝑒𝑛main
 xBaguamain

 

Reflujo 

prefraccionador 

 

3.4838 

 

-0.0129 

 

0.1053 

 

-21.0805 

 

-26.1842 0.1202 

 Carga térmica 

Reboiler  

 

-621.875 

 

2.8749 

 

-0.60211 

 

124.375 

 

8.9478 -0.0451 

Flujo de 

extractante 

 

-8.4897 

 

0.0321 

 

-0.4054 

 

67.2297 

 

-103.6458 1.4367 

Reflujo columna 

principal 

Valor muy 

alto 

 

-32.6504 

 

6.0677 

 

-1243.75 

Valor muy 

alto 
3.8699 

Flujo de vapor de 

interconexión 

 

-3.43103 

 

0.0125 

 

-0.0652 

 

12.3143 

 

-23.4669 0.1391 

 

Obtenidos todos los índices de operabilidad de cada una de las parejas, se seleccionaron las 

tres parejas que conformaran los lazos de control para cumplir con los objetivos de control 

planteados anteriormente; recordemos que se seleccionaron aquellas parejas que cuentan 

con el índice más bajo ya que esto implica que se requiere de un menor esfuerzo por parte 

de la entrada de control para lograr un cambio de una unidad en la salida. Utilizar como 

entrada de control el reflujo de la columna principal no sería adecuado debido a que todos 

sus índices de operabilidad son muy altos por lo tanto no se lograría estabilizar la salida de 

control así que queda descartado. Uno de los lazos que se debe implementar es aquel que 

sea capaz de controlar la composición de etanol en la corriente de destilado del 

prefraccionador por lo que si observamos la tabla encontramos que tanto el reflujo del 

prefraccionador como el flujo de vapor de interconexión presentan índices de operabilidad 

muy bajos para controlar la composición de agua en el destilado del prefraccionador y por 

consecuencia poder controlar la composición de etanol, de estos dos se escogió el lazo 

L1: (Reflujopref, xDaguapref
) debido a que el flujo de vapor de interconexión presenta un 

menor índice de operabilidad al emparejarlo con la composición de etanol en el destilado 

de la columna principal que si utilizáramos el reflujo del prefraccionador, en cambio para 
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controlar la composición del destilado en el prefraccionador ambos índices son muy 

similares. Así, el segundo lazo de control es L2: (Vinterconexión, xDetanolmain
). Por último sólo 

queda escoger el lazo de control que se aplicaría a la composición de la corriente de fondo, 

para esto nos queda la entrada de control del flujo de extractante y la carga térmica del 

reboiler pero, fijándonos en los valores calculados se encontró que la carga térmica 

presenta un menor índice de operabilidad al emparejarlo con la composición del agua en 

esta corriente siendo para el flujo de extractante estos índices muy altos así finalmente se 

obtuvo el tercer lazo de control L3: (QR, xBaguamain
) y revisando nuevamente los lazos 

obtenidos, podemos concluir que las entradas de control están emparejadas a las impurezas 

respectivas de cada una de las corrientes de producto, esto debido a que son más sensibles 

a los cambios y además, son más fáciles de controlar.  

De manera resumida, en la Tabla 19 se encuentran los lazos de control que serán 

implementados y así obtener la configuración de control.  

Tabla 19 Lazos de control para el proceso de pared divisoria 

Columna de destilación  Lazos de control  

Columna extractiva  

de pared divisoria  

L1: (Reflujopref, xDaguapref
)  

L2: (Vinterconexión, xDetanolmain
)  

 L3: (QR, xBaguamain
)   

5.2.2 Configuración de control  

En la Figura 31 se muestra la columna de destilación extractiva de pared divisoria con su 

configuración de control. Se construyeron controladores PI lineales porque uno de los 

propósitos de esta tesis es demostrar que con estos controladores es suficiente para 

controlar procesos complejos como es este sistema.   
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Figura 31 Configuración de control para la columna extractiva con pared divisoria. 

 

5.2.3 Sintonización y evaluación del desempeño del controlador 

Para llevar a cabo la sintonización se utilizó la técnica de asignación de polos estables al 

demostrar que sólo se requiere variar un parámetro para obtener una buena respuesta del 

controlador y permite sintonizar de manera simultánea todos los controladores 

implementados en el sistema. Al igual que en los casos anteriores se probaron valores para 

el parámetro n para esto se hizo una perturbación del -5% en la composición de etanol en 

la corriente de alimentación al prefraccionador, quedando ahora un flujo de 100 kmol/hr 

con un 80.75% mol de etanol y 19.25% mol de agua, se probó un valor 8 para ver sí con ese 
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valor el controlador seguí convergiendo, el resultado fue que no, al tiempo 0.29 hr el 

controlador ya no pudo seguir haciendo iteraciones debido a que divergió además, como 

se muestra en la Figura 32, las variables de operación hacían que la válvula estuviera muy 

abierta o muy cerrada.  

 

Figura 32 Problema de convergencia de los controladores con n=8 

Luego se probó con un valor de n=4 arrojando el mismo resultado que con el valor de 8 pero 

ahora en un tiempo mayor, sin embargo, no se pudo realizar el control del proceso con este 

nuevo valor. El siguiente valor que se dio fue n=2, este valor no fue tampoco el correcto 

para todos los controladores, como se muestra en la Figura 33 tanto en las respuestas del 

controlador como en la entrada de control existe demasiadas oscilaciones lo que nos lleva 

a pensar que el controlador no está bien sintonizado.  
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Figura 33 Problema de sintonización de los controladores con n=2 

Observando un poco más de cerca el comportamiento de la composición de etanol en el 

domo del prefraccionador se nota que a lo largo del tiempo su oscilación va aumentando 

mientras que las otras dos salidas de control su oscilación se mantiene “constante”, esto 

llevó a la pregunta: ¿Qué pasa si se cambia el valor de n en el controlador del 

prefraccionador por un valor más pequeño por ejemplo 1? Se realizó de esa manera, se 
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cambió el parámetro de n=1 en el controlador del prefraccionador y los otros dos 

controladores se quedaron con n=2, el resultado fue que se eliminaron las oscilaciones de 

todos los controladores. De esta manera se logró sintonizar adecuadamente cada uno de 

los controladores, se logró estabilizar en poco tiempo, menos de tres horas, las 

composiciones en cada corriente de producto sin demandar un esfuerzo excedente en cada 

una de las entradas de control. En las Figura 34, Figura 35 y Figura 36 se muestra el 

comportamiento de la variable de proceso del controlador y la variable de operación de 

este, en otras palabras, la salida y entrada de control.  

 

  

Figura 34 Desempeño del controlador del destilado del prefraccionador con n=1 

  

Figura 35 Desempeño del controlador del destilado de la columna principal con n=2 
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Figura 36 Desempeño del controlador de la corriente de fondo de la columna principal con n=2. 

Así, mediante la perturbación del -5% a la composición de entrada se encontró el mejor 

valor de n para cada controlador. Los valores de ganancia proporcional y tiempo integral 

para cada uno se listan en la Tabla 20.  

Tabla 20 Ganancia proporcional y tiempo integral para cada controlador implementado 

Columna  Controlador n KC τI 

Columna de 

destilación 

extractiva de 

pared divisoria 

B1 

B2 

B3 

1 

2 

2 

-0.01298 

-0.1958 

-0.1351 

0.05484 

0.4438 

0.1187 

 

Ya que fueron sintonizados correctamente los controladores, la otra parte de evaluación 

del desempeño se realizó con una perturbación del 10 y 15% en la composición de etanol 

en la corriente de alimentación. Se escogieron estos valores debido a que en la realidad esta 

corriente viene de una etapa previa de preconcentración en la cual se desea que en la 

corriente de destilado vaya la máxima concentración posible antes del azeotropo por lo 

tanto con perturbaciones de ese tamaño estaríamos diciendo que el proceso de 

preconcentración no está siendo eficiente y se está perdiendo mucho etanol por el fondo y 

además, incrementaría la carga térmica en la columna extractiva debido a que se necesitaría 

concentrar más la mezcla para tener una mejor separación por parte del agente extractante, 
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pero para fines académicos esto nos permite ver que tan eficiente es el sistema de control 

implementado. Así que estos valores de perturbación son más que nada ilustrativos.  

En la Figura 37 se presenta la composición de etanol en el prefraccionador, se corrió la 

simulación a 25 horas pero viendo que la respuesta del controlador había llegado a su 

setpoint se recortó a 10 para visualizar de mejor manera el comportamiento en las primeras 

horas.  Se observa que el controlador actúa bien ante las perturbaciones realizadas 

estabilizando la composición en un tiempo de aproximadamente 2 horas. Se nota también 

que la pureza de etanol en un principio cae drásticamente pero el controlador actúa de 

manera eficiente para regresarla al valor nominal. 

 

 

Figura 37 Desempeño del controlador del destilado del prefraccionador para perturbaciones del 10 y 15% 
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contrarrestar el efecto de la perturbación en la composición de etilenglicol en la corriente 

de fondo y por tal motivo al incrementar la carga térmica, se incrementó la temperatura del 

fondo de la columna y permitió que el etilenglicol se evaporara y se fuera hacia el domo 

reduciendo así la composición de agua.  

 

Figura 38 Desempeño del controlador del destilado de la columna principal para perturbaciones del 10 y 15% 

Finalmente, en la Figura 39 se presenta el comportamiento de la composición del 

etilenglicol cuando se aplicaron las perturbaciones del 10 y 15% en la composición de etanol 

en la alimentación. Se observa que esta composición es más sensible a la carga térmica y 

por tal motivo se logra estabilizar relativamente rápido, sin embargo, para poder manejar 

la perturbación del 15% se requiere mayor cantidad de carga térmica en comparación de 

controlar la perturbación del 10% para la cual más bien se cerró la válvula para alimentar 

menos flujo de vapor. De aquí se concluye, que el controlador implementado para la 

composición de etilenglicol en la corriente de fondo es eficiente ante perturbaciones altas.  
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Figura 39 Desempeño del controlador del fondo de la columna principal para perturbaciones del 10 y 15% 
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CAPÍTULO 6  

CONLUSIONES  

En este trabajo se obtuvo un sistema de control eficiente capaz de soportar perturbaciones 

del 25% en la composición de etanol en la alimentación para el proceso convencional y 15% 

en el sistema de pared divisoria a través de controladores PI lineales correctamente 

sintonizados por la técnica de asignación de polos estables encontrando las dinámicas de 

primer orden de las salidas de control.  

Los controladores PI lineales fueron suficientes para lograr estabilizar las perturbaciones 

realizadas al sistema concluyendo así que no son necesarios controladores avanzados para 

desempeñar esta tarea haciendo que la implementación del sistema de control sea 

económica.  

Mediante el uso del índice de operabilidad se encontraron los lazos de control adecuados 

para cada una de las configuraciones. Estos fueron los que menor esfuerzo de control 

requerían por parte de la variable manipulable (entrada de control); el resultado fue que 

era más factible controlar la impureza en cada una de las corrientes de producto como lo 

dijo Luyben al ser éstas más sensibles a las perturbaciones.  

En el caso de la columna extractiva con pared divisoria se pudo llegar a estabilizar la pureza 

del agua en la corriente de destilado de la columna principal mediante el control de la 

impureza de etanol manipulando el flujo de vapor de interconexión y no el flujo de solvente 

que presenta también un índice de operabilidad bajo.  
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