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SUMMARY

This paper reports the design and multi-objective
optimization of conventional and intensified distil-
lation sequences for the separation of quaternary
mixtures. Three cases of study were used to show the
advantages and limitations of a set of conventional,
non-sharp and intensified distillation sequences via
the simultaneous optimization of the composition of
a key component and the energy required for its sepa-
ration. Results showed that the performance of these
distillation configurations may vary substantially if
these two metrics are the conflicting design objec-
tives. Direct conventional distillation sequence can
offer the same performance or even outperform in-
tensified distillation sequences in some cases of study.
This paper highlights the relevance of performing a
reliable design of multi-component separation se-
quences to establish their limitations and capabilities.

Keywords: Multi-objective optimization; distilla-
tion; intensified process; quaternary mixtures.

RESUMEN

Este articulo presenta el disefo y optimizacién multi-
objetivo de sistemas de destilacion convencionales e in-
tensificados para la separacién de mezclas cuaternarias.
Tres casos de estudio fueron utilizados para demostrar
las ventajas y limitaciones de las configuraciones de

destilacion convencionales, nonsharp e intensificadas
en términos de la optimizacién simultinea de la com-
posicién de un compuesto clave y el consumo energé-
tico para su separacion. Los resultados indican que el
desempenio de estos esquemas de destilacion puede
variar sustancialmente cuando la pureza y eficiencia
energética del proceso son los objetivos en conflicto.
La secuencia convencional de destilacién directa puede
igualar o incluso mejorar el desempeiio de algunos pro-
cesos intensificados en las mezclas analizadas. En este
trabajo se resalta la importancia de realizar un diseno
robusto de secuencias de separaciéon multicomponente
con la finalidad de evaluar sus ventajas y limitaciones.

Palabras clave: Optimizacién multi-objetivo; desti-
lacién; procesos intensificados; mezclas cuaternarias.

RESUM

Aquest article presenta el disseny i la optimitzacié
multiobjectiu de sistemes de destillacié convencionals
i intensificats per a la separacié de mescles quaternari-
es. Tres casos d’estudi van ser utilitzats per demostrar
els avantatges i les limitacions de les configuracions de
destil-lacié convencionals, nonsharp i intensificades en
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termes de l'optimitzacié simultania de la composicié
d’un compost clau i el consum energetic per a la seva
separaci6. Els resultats indiquen que l'acompliment
d’aquests esquemes de destillacié pot variar subs-
tancialment quan la puresa i la eficiencia energetica
del procés son els objectius en conflicte. La seqiiéncia
convencional de destillacié directa pot igualar o fins i
tot millorar I'acompliment d’alguns processos intensi-
ficats en les barreges analitzades. En aquest treball es
ressalta la importancia de realitzar un disseny robust
de seqiiencies de separacié multicomponent amb la fi-
nalitat d’avaluar els seus avantatges i limitacions.

Paraules clau: Optimitzacié multi-objectiu, destil-
lacié, processos intensificats, mescles quaternaries.

INTRODUCTION

Los problemas relacionados con el desarrollo soste-
nible han fomentado la busqueda de soluciones para
lograr un uso eficiente de la energia en el proceso de
destilacion 2. A la fecha, se han propuesto esquemas
de operacién alternativos para el proceso de destilacion
que han sido orientados a la reduccién del consumo
energético y los costos de inversién *. Diversos auto-
res han reportado procesos intensificados para generar
ahorros energéticos 2°%, los cuales incluyen a los siste-
mas térmicamente acoplados ', las columnas de pa-
red divisoria con acoplamiento térmico *!1,los sistemas
hibridos como la destilacién reactiva *'3, entre otros '*-
16, El uso de procesos de destilacién intensificados para
sistemas multicomponente ha sido reconocido como
una alternativa para reducir consumos energéticos y
costos de operacién >, Este tipo de esquemas pue-
de ofrecer ventajas operativas en comparacion con los
sistemas de destilacién convencionales. No obstante, la
modelacién y simulacién de estos procesos intensifica-
dos se puede dificultar ya que no existen métodos de
disefio para la determinacién efectiva de los valores 6p-
timos de los grados de libertad que permitan la mejor
operacién del esquema de separacion.

Las operaciones de separacion y purificaciéon que
involucran sistemas multifdsicos y multicomponen-
tes constituyen un desafio en términos de su mode-
lacién y disefno debido a su caracter no lineal y multi-
variable 7. Esta etapa de disefio implica la resolucion
de problemas de optimizaciéon que se caracterizan
por la presencia de uno o varios objetivos a optimi-
zarse en forma simultdnea y cuyas funciones objetivo
pueden ser no convexas, sujetas a diversas restriccio-
nes y que involucran variables de disefo continuas y
discretas '8. Las tareas de modelacion y diseno para
los procesos intensificados son mds complicadas en
comparacién a los procesos convencionales y pueden
diferir considerablemente de un caso a otro *. Por
tanto, métodos de optimizacién robustos son funda-
mentales para realizar el disefio de secuencias inten-
sificadas de destilacién. Es conveniente indicar que el
uso herramientas de optimizacién para el disefio de
procesos en Ingenieria Quimica se ha incrementado
sustancialmente 02023,
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El costo de separacion en los procesos intensificados
depende de las concentraciones de los productos, las
cuales determinan la energia requerida en la separa-
cién. Ambos criterios de optimizacién son importantes
para determinar la eficacia del proceso pues se requie-
re maximizar la pureza de las corrientes que contienen
a los compuestos claves al menor costo posible. Estos
objetivos se encuentran en conflicto y dependen de los
diferentes grados de libertad del esquema de separacién
que sea utilizado. La identificacién de los valores pti-
mos de los grados de libertad es un problema de optimi-
zacién multi-objetivo y multivariable. A la fecha, pocos
estudios han realizado la caracterizacién y comparacién
del desempenio de procesos intensificados para sistemas
multicomponentes empleando diferentes objetivos en
conflictos ?*. En particular, los resultados obtenidos en
un estudio previo indicaron que el desempeiio de sepa-
racién de los sistemas intensificados es altamente de-
pendiente de sus grados de libertad cuando se realiza
un disefio considerando muiltiples objetivos en conflicto
2, También, se establecié que los esquemas de separa-
cién convencionales pueden ofrecer una mejor relaciéon
entre la pureza deseada para un componente clave y la
energia requerida para la separacién en contraste con un
sistema intensificado si el disefo se realiza con una op-
timizacién multi-objetivo. Estos resultados sugieren que
en sistemas multicomponente las diferencias de opera-
cion entre los esquemas de separacién intensificados y
convencionales sean aiin mas sustanciales considerando
que sus grados de libertad varfan significativamente.

En el presente trabajo se reporta el disefio y opti-
mizacién multi-objetivo de esquemas de destilacién
convencionales e intensificados para la separacién
de sistemas cuaternarios. La optimizacién de estos
procesos de destilacién se ha realizado considerando
como objetivos en conflicto al consumo energético y
la pureza de la corriente donde se obtiene un com-
puesto clave empleando un método de optimizacién
estocdstico. Diversas mezclas han sido analizadas
para caracterizar el desempenio de estos procesos de
destilacién con diferentes condiciones de operacién
y modelos termodindmicos. Los resultados obtenidos
se utilizaron para realizar un comparativo detallado
del desempefio de varios esquemas de destilacion in-
tensificados y, a su vez, se han establecido sus ventajas
y limitaciones con respecto a configuraciones con-
vencionales de destilaciéon. Un comparativo de estas
caracteristicas no ha sido reportado en la literatura y
las conclusiones obtenidas son relevantes para el area
de intensificacién de procesos de separacion.

METODOLOGIA

Casos de estudio seleccionados

Se han empleado tres mezclas cuaternarias como ca-
sos de estudio que incluyen hidrocarburos e isémeros.
Estos casos de estudio son los siguientes:

Mezcla M1: n-pentano, n-hexano, n-heptano, n-oc-
tano. Alimentacion: z(0.15, 0.35, 0.15, 0.35), F = 100
kmol/h, 1 atm y liquido saturado. Modelo termodina-
mico: Chao-Seader. "



Mezcla M2: i-butano, n-butano, n-pentano, i-hexa-
no. Alimentacién: z(0.4, 0.1, 0.1, 0.4), F = 100 kmol/h,
1 atm y liquido saturado. Modelo termodindmico:
Chao-Seader. v

Mezcla M3: n-butano, benceno, n-heptano, n-no-
nano. Alimentacién: z(0.05, 0.1, 0.1, 0.75), F = 100
kmol/h, 4.6 bar y liquido saturado. Modelo termodi-
ndmico: BK-10. #

Este conjunto de mezclas se utilizé para el disefno
de los sistemas intensificados de destilacién y compa-
rar sus capacidades y limitaciones con respecto a las
secuencias convencionales. Se utilizaron las mismas
condiciones de la alimentacién y modelos reportados
en las referencias ya indicadas *»**. Es conveniente
mencionar que todos los sistemas estudiados no pre-
sentan azeotropfa homogénea o heterogénea.

Configuraciones de destilacion utilizadas y
comparadas en este estudio

Trece diferentes secuencias de separacion que in-
cluyen secuencias convencionales, nonsharp (NS) e
intensificadas fueron elegidas. Las estructuras de las
secuencias de separacién se muestran en las Figuras
1 — 3 donde se indican los parametros de disefio y la
nomenclatura usada en cada esquema de separacion.
Cinco de las secuencias de separacion pertenecen a
esquemas de separacién convencionales, tres a se-
cuencias del tipo nonsharp donde las secuencias NS_
DIS, NS_DS2 y NS_DISS se utilizaron en la mezcla
M2, mientras que las secuencias NS_IDS, NS_DS1 y
NS_DISS fueron analizadas con las mezclas M1y M3.
Cinco configuraciones intensificadas fueron obteni-
das mediante el procedimiento propuesto por Rong *
a partir de secuencias nonsharp. Este método se uti-
liza para la obtencién de esquemas intensificados y se
basa en una estrategia secuencial para el cambio de
estructuras de sistemas de separacién convencionales
mediante la integracién de calor y acoplamientos tér-
micos que permitan generar configuraciones termo-
dinamicamente equivalentes **. Usualmente, el dise-
o de las secuencias intensificadas se realiza a prueba
y error, con heuristicas o extrapolando los pardmetros
determinados para secuencias convencionales ***. En
este trabajo se ha utilizado una optimizacién multi-
objetivo para establecer los mejores valores de los gra-
dos de libertad de las secuencias de destilacién.

Formulaciéon del problema de optimizacién
multi-objetivo para el disefio de las secuen-
cias de destilacion

Las secuencias de destilacién se simularon con
Aspen Plus® 7.0 suponiendo un modelo de equilibrio
para resolver el conjunto de ecuaciones de disefio
(MESH) que describen al proceso. El disefo de las se-
cuencias de separacién se formulé como un problema
de optimizacién multi-objetivo. El objetivo principal
de cualquier secuencia de separacién es mejorar la
purificacion de los componentes de interés utilizan-
do los requerimientos de energia mas bajos. Estas
variables estin en conflicto para el caso de secuencias
de destilacién y dependen de la seleccién de los valo-
res para los grados de libertad del proceso.
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Figura 1 Variables de disefio de las secuencias de destilacion
convencionales para la separacion de mezclas cuaterna-
rias: a) Secuencia directa DS, b) Secuencia indirecta IS, c)
Secuencia directa-indirecta DIS, d) Secuencia indirecta-

directa IDS y e) Secuencia simétrica SS.
a) b)

Figura 2 Variables de disefio de las secuencias de
destilacion nonsharp para la separacion de mezclas
cuaternarias. Estas secuencias fueron obtenidas conside-
rando a los arreglos para el corte ABCD, ABCD y ABCD:
a) Secuencia directa-indirecta-simétrica NS_DISS, b)
Secuencia directa NS_DS1, c¢) Secuencia directa-indirecta
NS_DIS, d) Secuencia indirecta-directa NS_ IDS y e)
Secuencia directa NS_DS?2.
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a) b)

Figura 3 Variables de diserio de las secuencias de destila-
cién intensificadas para la separacion de mezclas cuaterna-
rias: a) Secuencia intensificada IS1, b) Secuencia intensifica-

da IS3, ¢) Secuencia intensificada IS6, d) Secuencia
intensificada IS9 y e) Secuencia intensificada IS12.

El diseno de los sistemas de destilacion se realizé a
través de la minimizacién del consumo de energia y
la maximizacién simultianea de la pureza de un com-
ponente clave. Esta formulacién implica una optimi-
zacién con dos objetivos simultdneos. Los pardmetros
de diseno se utilizaron como variables de optimiza-
cién para la obtencién de los frentes de Pareto entre
la composicién del componente clave (es decir, mds
ligero) x, en la corriente principal y el consumo de
energia total en el proceso de separaciéon Q. El con-
sumo de energfa total del sistema involucra las cargas
térmicas de los rehervidores y condensadores de las
columnas de destilacién

0=|0c +|0A )
donde Q es la energia total del sistema, Qc y Qh son
las cargas térmicas del condensador y rehervidor.

Las secuencias de separacién analizadas tienen di-
ferentes grados de libertad, los cuales definen al tipo
de problema de optimizacién que debe resolverse. La
dimensién del problema de optimizacién es diferen-
te para cada secuencia de destilacién y fue definido
como:

Secuencia directa (DS) e indirecta (IS)

min Q' y max x, = f (R, Nj, Ng, Ry, Na, Ngep 0 Nage, Rs, N3, Nep 0 Nag)

2)
Secuencia directa-indirecta (DIS) e indirecta-direc-
ta (IDS)

min Q'y max x4 = f (Ry, Ny, Ng, Ry, Na, Npep 0 Nage, Rs, N3, Npe)

3)
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Secuencia simétrica (SS)
min Q' y max x, = f (R, Nj, Ng, Ry, Ny, Nyag, Rs, N3, Nep) (4)

Secuencia nonsharp directa-indirecta simétrica
(NS_DISS):

min Q y max x, = f(Ry, Ny, N, Dagc, Ra, Na, Nagc, Rs, N3, Npep,
R4, Ny, N e, Np se) (5)

Secuencia nonsharp directa (NS_DS1) y directa-
indirecta (NS_DIS):

min Q' y max x4 = f (R, N, Ng, Dage, Ry, N, Nag, R, N, Ngep,

R4, Ny, Nep 0 Nie) (6)
Secuencia nonsharp indirecta-directa (NS_IDS) y

directa (NS_DS2):

min Q0 y max x, = f (R, Nj, Ng, Bep, Ra, N, Nage, Rs, N3, Nep,

R4, Ni, N 0 Nisc) ?)
Secuencia intensificada 1 (IS1):

min O y max x4 = f(Ry, Ni, N, Dag, Ra, No, Nag, Nacep, News, Nere)

8
Secuencia intensificada 3 (IS3):
min Q' y max x, =f(Ry, Ny, Ng, Nees, Ro, Na, Nep) )
Secuencia intensificada 6 (IS6):
min QO y max x, = f (R, Ny, Ng, Neeg, Newe) (10)
Secuencia intensificada 9 (IS9):
min Oy max x4 = f (R, N, Ng, Newe, Ra, No, Nag) (11)

Secuencia intensificada 12 (IS12):
min Q y max x; = f (Ry, Ni, Ng, Dage, Ra, Na, Nage, Nep, Newe

R3, N3, Nag, Npcp, (12)
donde D,y B son flujos de destilado y fondos de
la primer columna que contiene los compuestos A, B,
C y D. NB BC’ NQ_BC’ .NABC’ NAB’ NBCD’ NBC’ Ncp’ NCLB y
N.. . son las ubicaciones para las etapas de interco-

necgén de los flujos de separadores anteriores y la ubi-
cacion de las salidas laterales de los componentes in-
termedios B y C. Las condiciones de operacién de las
secuencias de destilacion se muestran en las Tablas 1
— 3. Los flujos de las salidas laterales de las columnas
intensificadas se consideraron como fase liquida para
fines de disefio y modelacién. Para el balance de mate-
ria se considerd que la mezcla podia separarse en sus
compuestos puros y esta condicién se utilizé para de-
finir los flujos de productos. Bajo esta perspectiva, la
maximizacién de la composicién del compuesto clave
implica también la optimizacién de su recuperacion.
Por tanto, el analisis de datos y la discusién de resul-
tados se centraron en la composicién de las corrientes
de los productos.

Los problemas de optimizacién presentan variables
continuas y discontinuas. La presencia de variables
discretas tiene incidencia en la complejidad del pro-
blema de optimizacién por generar discontinuidades
en las funciones objetivo. Para reducir el nimero de
variables de disefio discontinuas se emplearon las
siguientes relaciones que permiten el manejo de las



etapas de alimentacion en las secuencias directas,
indirectas y nonsharp como variables continuas:
NABC = 6ABCXN1’ NBCD = ﬁBCDxNi’ NAB = F)ABxNi’ NBC =
B,xN, vy N, = B xN, donde Bje(O, 1). Para el caso
de la secuencia NS_DISS se utilizaron las siguien-
tes relaciones: N, ,. = B, , x(0.5N)yN_ .. =N, ..
+ (0.5N,). Un enfoque similar fue utilizado para el
manejo de otros pardmetros de disefio que son va-
riables discretas.

En cuanto a las interconexiones y ubicacién de las
salidas laterales de las secuencias intensificadas, estas
variables fueron definidas para la secuencia IS1 como:
Neyp = BepXNoy Ny = B XN o Ny, = N +By (N,
= Nep) ¥ N = Ny, + B X(N, = Ny ). En las se-
cuencias 1S3, IS6 e 1S9, la etapa de salida del primer
destilador y la interconexién de entrada al segundo
separador estdn dadas por: N, = B xN, N, =
By 2Ny N = N+ By x(N, = N y Ny = B, xN,,
Las interconexiones de entrada a la segunda columna
y la ubicacién de la salida lateral en el segundo des-
tilador en la secuencia 1S12 fueron definidas como:
Nei o = Bo XNy Nype = By XNe ¥ Nep = Ney o+ By
(N, = N, ). Para el tercer destilador se utilizaron las
relaciones: N, = B xN;, Ny = B, <N,y Ny, =
N, ;+B;, (N, = N, ). Para el caso del flujo de las co-
rrientes D, D,y B, en las secuencias nonsharp,
estas variables de disefio se manejaron como: D, . =
FA + IE’)FBIXFB + ﬁFCIXFC’ DAB = FA + IE’)FB2><FB y BCD = FD
+ B..,xF .. En las secuencias intensificadas IS1 e IS12,
estos grados de libertad se manipularon con las si-
guientes expresiones: D, , =F, + B, xF,yD, . =F, +
BegXEy + e xE donde BFBL BFBz, Bec. ¥ Bec, €0, 1), F,,
F,y F.son los flujos de alimentacién de A, By C. Los
limites de las variables de decision utilizados para re-
solver el problema de disefio multi-objetivo fueron:
I3AB’ BABC’ ﬁBC’ ﬁBCD’ ﬁCD’ I?)B_BC’ IaD_BC’ BCLB’ IaCLC’ BD»HY
By, €(0.2,0.8), By, €(0.6,0.9), B, €(0.1,0.4), By, ¥
B.c, €(0.1,0.9) y N,&(3, 50).

Tabla 1 Pardmetros de operacion seleccionados para el
diseiio de las secuencias de destilacion convencionales en
sistemas cuaternarios.

Tabla 2 Pardmetros de operacion seleccionados para el
disenio de las secuencias de destilacién nonsharp en
sistemas cuaternarios.

Secuencia Nonsharp
Mezcla| Pardmetro
NS_DISS [NS_DS1|NS_DIS|NS_DS2|NS_IDS
F,,cy kmol/h | 100 100 - - 100
D,,, kmol/h - - - - 50
M1 B, kmol/h - 50 - - -
D,, kmol/h 15 15 - - 15
D,, kmol/h 35 - - - -
B, kmol/h 35 35 - - 35
P, atm 1 1 - - 1
Fyco kmol/h | 100 - 100 | 100 -
D,,, kmol/h - - - - -
M2 D,, kmol/h 40 - 40 40 -
D,, kmol/h 10 - - 10 -
B, kmol/h - - 10 - -
B,, kmol/h 40 - 40 40 -
P atm 1 - 1 1 -
F,pery kmol/h 100 100 - - 100
D,,, kmol/h - - - - 15
M3 By, kmol/h - 85 - - -
D,, kmol/h 5 5 - - 5
D,, kmol/h 10 - - - -
By, kmol/h 75 75 - - 75
P, atm 4.5 4.5 - - 4.5

Tabla 3 Pardmetros de operacion seleccionados para el
diserio de las secuencias de destilacion intensificadas
para sistemas cuaternarios.

Secuencia Intensificada

IS1 1S3 1S6 1S9 IS12

Mezcla Pardmetro

F kmol/h 100 100 100 100 100

ABCD’

D,, kmol/h 15 15 15 15 15

M1 CL,, kmol/h 35 35 35 - 35
CL,, kmol/h 15 - 15 15 15

B, kmol/h - 35 - 35 35

P, atm 1 1 1 1 1

F kmol/h 100 100 100 100 100

ABCD’

Secuencia Convencional
Mezcla Parametro
DS IS DIS IDS SS
F,peny kmol/h 100 100 100 100 100
D,,, kmol/h - - - - 50
M1 D, , kmol/h 15 15 15 15 15
D,, kmol/h 35 - 35 35 -
B, kmol/h - 15 - - -
B, kmol/h 35 35 35 35 35
P, atm 1 1 1 1 1
Fycy kmol/h | 100 | 100 | 100 | 100 | 100
D,,, kmol/h - - - - 50
M2 D,, kmol/h 40 40 40 40 40
D,, kmol/h 10 - 10 10 -
B, kmol/h - 10 - - -
BD, kmol/h 40 40 40 40 40
P, atm 1 1 1 1 1
Fyoy kmol/h | 100 | 100 | 100 | 100 | 100
D,,, kmol/h - - - - 15
M3 D,, kmol/h 5 5 5 5 5
D, kmol/h 10 - 10 10 -
B, kmol/h - 15 - - -
B,, kmol/h 75 75 75 75 75
D, atm 4.5 4.5 4.5 4.5 4.5

D,, kmol/h 40 40 40 40 40
M2 CL,, kmol/h 10 10 10 - 10
CL,, kmol/h 10 - 10 10 10
B, kmol/h - 40 - 40 40
P, atm 1 1 1 1 1
Fooy kmol/h | 100 | 100 | 100 | 100 | 100
D,, kmol/h 5 5 5 5 5
M3 CLB , kmol/h 10 10 10 - 10
CLC , kmol/h 10 - 10 10 10
B, kmol/h - 75 - 75 75
P, atm 4.5 4.5 4.5 4.5 4.5

Método de optimizaciéon multi-objetivo utili-
zado en el disefio de las secuencias de desti-
lacién

Para el disefio de las secuencias de separacion se
utilizé un método de optimizacién multi-objetivo del
tipo estocastico. Los métodos de optimizacién multi-
objetivo son confiables para resolver problemas de
disefio con diferentes variables y funciones objetivo
8. Uno de los algoritmos mds utilizado en la optimi-
zacién multi-objetivo de procesos es el método de
evolucién diferencial (DE) 283!, Este método ha sido
usado para resolver problemas de optimizacién con
variables de decisién continuas y cuya estrategia de
btsqueda estd inspirada en los procesos de evolucién
biolégica ****. El método DE involucra cuatro etapas
bésicas: la inicializacién de la poblacién, su mutacién,
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cruzamiento y seleccién en cada iteracién *. Una ite-
racion de este algoritmo comprende la manipulacién
de los individuos incluidos en la poblacién (es decir,
soluciones) de una generacién para obtener nuevos in-
dividuos (es decir, nuevas soluciones). El desempefio
numérico de este método ha sido mejorado mediante
una modificacién del algoritmo que evita la revisién
del espacio de btuisqueda al mantener un registro de
los puntos visitados recientemente. Esta modificacién
se basa en la incorporacién de algunos conceptos de la
metaheuristica de busqueda tabu en el método DE %
Este método de optimizacién se conoce como evolu-
cién diferencial con lista tabt (DETL). La adaptacion
del método DETL para resolver problemas con objeti-
vos multiples requiere una modificacién en el paso de
seleccién y la manipulacién de las soluciones de cada
generacion . Este algoritmo de optimizacién multi-
objetivo se conoce como MODE-TL y fue desarrolla-
do por Sharma y Rangaiah *. Este método hibrido es
capaz de resolver problemas de diseno de procesos
complejos que involucran funciones objetivo de caja
negra, multivariables y con la presencia de restric-
ciones %%, Para el diseflo robusto de las secuencias
de destilaciéon se utilizé el método de optimizacién
MODE-TL en este estudio. Este método fue usado
para determinar los frentes de Pareto entre la eficacia
de la separacién y el consumo de energia de las dife-
rentes configuraciones de destilacién. Este algoritmo
se encuentra programado en Excel 2007° y vincula-
do con Aspen Plus® para el diseno de los procesos de
destilaciéon. Los pardmetros del algoritmo utilizados
en este estudio para este método multi-objetivo fue-
ron: tamano de poblacién (NP) = 100 individuos, una
lista tabu (TL) del 50 % de todos los individuos (TL =
50), un radio tabtt de Tr = 0.001, un maximo nimero
de generaciones Gmax = 200 y una probabilidad de
cruce (Cr) y mutaciéon (Mut) de 0.9 y 0.8. Estos pa-
rdmetros fueron determinados usando los resultados
obtenidos en calculos preliminares. Los resultados
de la optimizacién multi-objetivo fueron usados para
identificar la dependencia entre los atributos en con-
flicto, establecer el impacto de las variables de disefio
en el desemperio de cada sistema de separacién y para
realizar la comparacion entre los diferentes esquemas
de separacion estudiados.

RESULTADOS Y DISCUSION

Los frentes de Pareto obtenidos para la composicién
del componente mds ligero (x,) en la corriente prin-
cipal con respecto al consumo total de energia (Q)
de todas las secuencias de separacién y las mezclas
M1 — M3 se presentan en la Figura 4. En esta figu-
ra solamente se muestra la regién de composicién x,
> 0.9, la cual ha sido seleccionada para el andlisis de
todos los esquemas de separacion. Estos diagramas
son utiles para caracterizar y comparar las configu-
raciones de destilacién en términos de su eficacia de
separacién para el compuesto mads ligero x, y sus co-
rrespondientes requerimientos energéticos. También,
se puede identificar la regién operativa donde una
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configuracién de destilacién alcanza la mayor pureza
del compuesto clave y establecer los pardmetros de
disefio correspondientes para alcanzar dicha separa-
cién incluyendo su consumo de energia. En general, la
relacién x, - Q de las configuraciones de destilacién
depende de las caracteristicas termodindmicas de la
mezcla bajo analisis. Sin embargo, se pueden iden-
tificar algunas tendencias. Por ejemplo, la secuencia
indirecta IS mostré el mayor consumo energético
para lograr una composicién dada de x, en la mayor
parte de las mezclas, mientras que las secuencias SS,
DIS e IDS ofrecen un comportamiento de separa-
cién intermedio dependiendo de las especificaciones
deseadas para la composicién del producto A. La se-
cuencia directa DS puede competir con los sistemas
intensificados y, en la mezcla M2, mostré un menor
consumo energético Q para una composiciéon dada
del componente ligero x, . En el caso de las secuencias
de destilacién nonsharp, la configuracién con arreglo
ABCD (NS_DS1) present6 el mejor desemperio para
la separacion de las mezclas M1 y M3, seguida de
la configuraciéon ABCD (NS_DISS) vy, por tltimo, la
configuracién ABCD (NS_IDS). Para la mezcla M2, la
mejor configuracién nonsharp fue ABCD (NS_DS2),
seguida por las configuraciones ABCD (NS_DIS) y
ABCD (NS_DISS).

Para el caso de las configuraciones intensificadas,
las secuencias IS1 e IS9 presentan comportamientos
similares para composiciones x, > 0.99 en la mezcla
M1, ver Figura 4a. No obstante, para la regién donde
la pureza varia entre el 90 y 99 %, ligeros cambios en
la energfa suministrada al proceso ocasionan cambios
drasticos en la composicién del componente ligero x,,
en la secuencia IS9. Las secuencias IS3 e IS6 alcanzan
purezas del componente ligero del 89 %. En este sis-
tema, la secuencia IS12 presenté el mayor consumo
energético para el mismo rango de composiciones
del componente ligero x, en contraste con los otros
sistemas intensificados. La Figura 4b muestra que las
secuencias intensificadas IS3 e IS6 tienen el peor des-
empefio en términos de la relacién x, — Q en compa-
racién con las secuencias convencionales y nonsharp
para la mezcla M2. Las secuencias IS1 e IS9 presenta-
ron comportamientos similares a las secuencias non-
sharp en términos de pureza y energia requerida para
la separacién. En el caso de la mezcla M3, la secuen-
cia IS12 presenta un consumo energético intermedio
comparado con los otros sistemas de destilacién, ver
Figura 4c. Las configuraciones intensificadas, IS1 e
IS9 presentan comportamientos similares para x, >
0.99 mientras que las secuencias IS3 e IS6 presentan el
peor desempeiio en dicha regién en comparacién con
todas las configuraciones analizadas.

La secuencia con el mejor desempeiio para la sepa-
racién de la mezcla M1 es la secuencia intensificada
IS1 seguida de las secuencias NS_DSI, IS9, DS, SS y
NS_DISS, las cuales tienen consumos energéticos de
1.21, 2.03, 2.05, 2.14, 2.59 y 2.61 Gcal/h, respectiva-
mente, para obtener una composicién de x, = 0.99.
Para la mezcla M2, la secuencia directa DS es mejor
que las secuencias DIS, IS1, NS_DIS, SS, 1S9, IDS, IS y
las peores secuencias son IS6 e IS3, ver Figura 4b. La



energia requerida en estas secuencias son 1.7, 1.9, 1.91,
24,2.5,252,29, 3.8, 54y 5.6 Geal/h para alcanzar
una pureza del componente mds ligero del 95% don-
de las secuencias IS3 e IS6 no consiguen purezas por
encima del 96%. Para x, > 0.95, la secuencia DS es la
mejor opcién en la mezcla M2. En cuanto a la mez-
cla M3, la secuencia con el mejor desempeifio es IS1
parax, >0.99, la cual es superior a las configuraciones
NS_DS1, DS, NS_DISS, SS e IS12, ver Figura 4c. El con-
sumo energético de estas configuraciones es 0.72, 0.76,
1.05, 1.16, 1.17 y 1.30 Gcal/h para alcanzar una pureza
del 99%. Las secuencias 1S3 e IS6 no alcanzan purezas
por encima del 96%.
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Figura 4 Frentes de Pareto para la separacion de las
mezclas cuaternarias en las secuencias convencionales,
nonsharp e intensificadas. Mezclas cuaternarias: a) M1,

b) M2y c) M3.

Los valores limites para las composiciones alcan-
zadas para los compuestos B, C y D se presentan
en la Tabla 4. En la Figura 5 se presentan los perfi-
les de composicién obtenidos para las corrientes de
producto de las mezcla M1 como una funcién de la
composicién del componente clave donde x, > 0.9.
Los resultados confirman que la mejora de la com-

posicién del componente clave x, aumenta las com-
posiciones de x,, x_. y X, cuya tendencia prevalece
en todas las mezclas bajo estudio y configuraciones
de destilacién. No obstante, la tendencia de los per-
files de composicién puede diferir sustancialmente
dependiendo del tipo de configuracioén, las caracte-
risticas de la mezcla y el grado de recuperacién del
componente ligero A. Por ejemplo, la composicién de
A tiene un impacto significativo en las purezas de las
corrientes de los compuestos B, C y D principalmen-
te en las secuencias nonsharp (NS_DISS, NS_DIS,
NS_IDS, NS_DS1, NS_DS2) e intensificadas (IS1, 1S3,
IS6, 1S9, 1S12). Para estos esquemas de separacion, li-
geras variaciones en la pureza del componente mds
volatil x, pueden provocar cambios exponenciales en
la composicién de las corrientes de proceso de des-
tilacién especialmente en la regién donde x, > 0.99.
En la mezcla M1, el comportamiento del perfil de las
composiciones de B, C y D es similar al obtenido en
las secuencias DS, SS, NS_DISS, 1S9 e IS12, cuyas
composiciones oscilan entre 0.6 y 0.99 cuando x, >
0.9 y para IS3 e IS6 varfan entre 0.3 — 0.9. Para el
caso de IS, IDS y DIS se tienen variaciones entre 0.95
y 0.99 para dichas composiciones. En las secuencias
NS_DS1, NS_IDS e IS1 se puede identificar que lige-
ras variaciones de x, ocasionan cambios drasticos en
la composicién de las corrientes del proceso cuando
x, > 0.99, ver Figura 5.

Las secuencias DS, IDS, SS, NS_DS2, 1S1, 1S3, 1S6,
1S9 e IS12 tienen comportamientos similares para las
composiciones de las corrientes de proceso en la re-
gién x, > 0.90 para la mezcla M2. Las secuencias IS,
DIS y NS_DISS muestran cambios sustanciales en la
composicién de B, Cy D cuando x, > 0.99. En el caso
de M3, todas las secuencias presentaron compor-
tamientos similares con excepcién del esquema DS
donde las méximas composiciones alcanzadas fueron
0.2 para el componente C, 0.4 para By 0.9 para D en
la regién x, > 0.90, y en las secuencias IS3 e IS6 donde
las purezas alcanzadas de B y C fueron similares a
la configuracién DS pero en una regién donde x, <
0.96. El comportamiento de separaciéon de estas se-
cuencias de destilacién puede variar sustancialmente
para la region de 0.95 < x, > 0.99, ver Figura 4. La
seleccién de la mejor configuracion de destilacion
depende de la composicion del componente clave de-
seado y es evidente que la configuracién IS muestra
el peor desempefio considerando la relacién x, - Q.
El esquema intensificado IS1 y la secuencia nonsharp
NS_DS1 pueden ofrecer el mejor desempeiio de sepa-
racién para la mezcla M1y M3 cuando x, 0.99. Para
las mezclas M2 y M3, las secuencias intensificadas
IS3 e IS6 son incapaces de llegar a una composicion
del producto x, mayor a 0.96, mientras que para M1
solo alcanza una composicién méxima de 0.89. En
esta region de operacién, la composicién de los pro-
ductos B, C y D obtenida con las secuencias 1S3 e
IS6 muestran una alta sensibilidad con respecto a la
composicién x,. La secuencia directa DS puede su-
perar a algunos de los esquemas intensificados espe-
cialmente en composiciones de x, superiores a 0.96
para las mezclas M1 y M2, mientras que la secuencia
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Tabla 4 Valores limite de las composiciones y consumo energético obtenidos en la optimizacion multi-objetivo para las
secuencias de destilacion directa, indirecta, nonsharp e intensificadas en sistemas cuaternarios.

Mezcla Secuencia Q, Geal/h X, X, Xc Xp
DS 2.14 - 3.98 0.689 - 0.999 0.853 - 0.998 0.543 - 0.934 0.831 - 0.981
IS 4.20-6.18 0.801 - 0.999 0.906 - 0.999 0.901 - 0.999 0.971-0.999
DIS 3.26 - 5.06 0.690 - 0.999 0.859 - 0.999 0.789 - 0.992 0.958 - 0.998
IDS 3.75-5.78 0.759 - 0.999 0.886 - 0.997 0.801 - 0.994 0.982 - 0.999
SS 2.59 - 4.59 0.801 - 0.999 0.915 - 0.999 0.565 - 0.671 0.823 - 0.864
M1 NS_DISS 2.61-4.61 0.913 - 0.999 0.920 - 0.999 0.638 - 0.999 0.852 - 0.999
NS_DS1 2.03-5.11 0.989 - 0.999 0.779 - 0.999 0.548 - 0.936 0.870 - 0.999
NS_IDS 3.70 - 4.77 0.831 - 0.999 0.927 - 0.999 0.338 - 0.999 0.811 - 0.999
IS1 1.21-6.26 0.999 - 0.999 0.875 - 0.937 0.312 - 0411 0.736 - 0.832
1S3 0.97 - 3.12 0.655 - 0.887 0.383- 0.939 0.072 - 0.657 0.678 - 0.901
1S6 0.48 - 2.57 0.645 - 0.887 0.384- 0.881 0.144 - 0.484 0.536 - 0.864
1S9 2.05 - 3.74 0.801 - 0.999 0.330 - 0.997 0.408 - 0.792 0.776 - 0.956
1S12 2.13-11.7 0.250 - 0.999 0.102- 0.992 0.001 - 0.925 0.439 - 0.994
DS 1.52-591 0.914 - 0.999 0.551 - 0.984 0.384 - 0.840 0.869 - 0.974
1S 3.60 -7.97 0.919 - 0.997 0.649 - 0.990 0.835 - 0.999 0.977 - 0.999
DIS 1.78 - 6.15 0.914 - 0.999 0.656 - 0.999 0.623 - 0.731 0.907 - 0.933
IDS 2.70 - 7.08 0.917 - 0.997 0.611 - 0.991 0.889 - 0.999 0.972 - 0.999
SS 2.40 - 6.80 0.920 - 0.997 0.590 - 0.991 0.350 - 0.511 0.861 - 0.882
M2 NS_DISS 4.21-6.83 0.996 - 0.998 0.968 - 0.993 0.408 - 0.611 0.852 - 0.902
NS_DIS 247 -8.37 0.967 - 0.999 0.650 - 0.999 0.572 - 0.810 0.893 - 0.952
NS_DS2 242 -6.79 0.921 - 0.997 0.684- - 0.991 0.213 - 0.999 0.871 - 0.940
1S1 2.01-6.35 0.947 - 0.993 0.698- 0.931 0.262 - 0.493 0.818 - 0.899
1S3 1.99 - 5.64 0.878 - 0.960 0.513 - 0.841 0.386 - 0.524 0.846 - 0.881
1S6 0.97 - 5.31 0.831 - 0.959 0.135-0.838 0.186 - 0.782 0.762 - 0.945
1S9 2.10 - 6.45 0.918 - 0.997 0.628- 0.991 0.231 - 0.545 0.816 - 0.886
1S12 3.28-7.85 0.916 - 0.992 0.594- 0.955 0.521 - 0.953 0.903 - 0.992
DS 1.05-1.15 0.605 - 0.999 0.383 - 0.602 0.175 - 0.343 0.880 - 0.938
1S 1.69 - 1.75 0.999 - 0.999 0.827 - 0.991 0.616 - 0.990 0.969 - 0.999
DIS 1.40-1.45 0.606 - 0.999 0.598 - 0.789 0.288 - 0.690 0.923 - 0.999
IDS 1.51-1.61 0.972 - 0.999 0.675 - 0.985 0.464 - 0.985 0.967 - 0.999
SS 117-1.21 0.999 - 0.999 0.597 - 0.997 0.177 - 0.534 0.902 - 0.982
M3 NS_DISS 1.16-1.17 0.999 - 0.999 0.688 - 0.985 0.187 - 0.954 0.892 - 0.998
NS_DS1 0.76 - 0.77 0.998 - 0.999 0.260 - 0.999 0.267 - 0.642 0.909 - 0.998
NS_IDS 1.54-1.55 0.995 - 0.999 0.680 - 0.932 0.141 - 0.881 0.920-0.985
IS1 0.65-1.21 0.999 - 0.999 0.395- 0.820 0.084 - 0.144 0.843 - 0.890
1S3 0.68 - 2.43 0.620 - 0.957 0.101- 0.405 0.199 - 0.433 0.862 - 0.951
1S6 0.25-0.82 0.619 - 0.956 0.101- 0.403 0.102 - 0.156 0.799 - 0.861
1S9 0.81 - 1.04 0.999 - 0.999 0.595- 0.993 0.122 - 0.577 0.887 - 0.944
1S12 1.14 - 1.94 0.990 - 0.999 0.482 - 0.782 0.171 - 0.494 0.893 - 0.999

IS supera los sistemas intensificados en composicio-
nes del componente ligero clave > 0.99 para la mezcla
M3. La secuencia DS también puede ofrecer purezas
de los componentes B, C y D similares o mejores que
los obtenidos con los sistemas intensificados.

Las secuencias IS1 e NS_DSI1 pueden ser la mejor
opcion para el proceso de destilacién en las mezclas
seleccionadas bajo la premisa de requerir una alta
pureza del compuesto clave. La composicion de los
productos B, C y D obtenidos en la secuencia IS3 e
1S6 podrian ser significativamente mds bajos que los
obtenidos con otras configuraciones de separacion.
Esta situacién se ilustra en la Tabla 4 donde la puri-
ficacién de los componentes restantes para la mezcla
M2 usando las secuencias 1S3 e IS6 es inferior a las
obtenidas para las otras configuraciones de destila-
cién. Las secuencias DS y SS son la segunda opcién
para una mayor purificacién del componente ligero
A donde sus composiciones para los compuestos B,
Cy D fueron mejores que las composiciones obteni-
das con otras configuraciones en algunas mezclas.
Sin embargo, la composicién del componente C en
todas las secuencias analizadas es menor a 0.5 en la
regién x, > 0.90. El mejor desempefio de los objetivos
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en conflicto x, - Q para las mezclas M1y M3 se ob-
tiene con las secuencias IS1 e NS_DSI1. Sin embargo,
las purezas alcanzadas en la secuencia IS1 son me-
nores que las obtenidas con DS, IS, DIS, IDS, SS y
NS_DISS.

En general, la configuraciéon IS presenté los mayo-
res requerimientos de energfa para una pureza dada
del componente clave con excepcién de la mezcla M2
donde las secuencias 1S3 e IS6 presentan el peor des-
empefio de separacién en términos de la relacion x, -
Q. La secuencia de separaciéon DS puede competir con
el desempeno que presentan algunas de las secuen-
cias intensificadas. Por ejemplo, la configuracién DS
requiere una energia de 1.2 Geal/h para una compo-
sicién x, = 0.95. Este consumo energético representa
un ahorro del 74 % con respecto a las secuencias 1S3
e ISe.

Los valores limite de los pardmetros de disefio ob-
tenidos con la técnica de optimizacién multi-objetivo
se muestran en la Tabla 5. Se observan algunas ten-
dencias para el tamano de los equipos y la ubicacién
de la etapa de alimentacién para estos sistemas cua-
ternarios. Por ejemplo, el tamaiio del segundo destila-
dor disminuye entre 20 - 55 % con respecto al tamaio
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Figura 5 Composiciones de las corrientes del proceso de destilacién para la mezcla cuaternaria M1I.

del primer destilador y, a su vez, el tamano del ter-
cer equipo varfa entre 50 y 95 % de las dimensiones
del segundo equipo. El cuarto destilador presenta un
tamano similar al primer separador. En cuanto a la
etapa de alimentacién y/o ubicacién de las salidas la-
terales, éstas generalmente se ubican entre 20 y 55 %
del total de las etapas de cada destilador. Las multiples
alimentaciones y salidas laterales se presentan entre
15-25% y 75 - 90 % del tamafio de cada destilador.

La relacién de reflujo si tiene una relacién clara con
la composicion del compuesto clave y la energia re-
querida para el proceso de separaciéon. Sin embargo,
los otros pardmetros de disefio presentan un com-
portamiento no lineal con respecto a los objetivos en
conflicto.

Este conjunto de resultados demuestran que el di-
seno de secuencias de separacién para sistemas mul-
ticomponente implica la resolucién de problemas de
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Tabla 5 Valores limite de los pardmetros de diserio obtenidos en la optimizacién multi-objetivo para las secuencias de
destilacién convencionales, nonsharp e intensificadas en sistemas cuaternarios.

MeZCIa Secuencia Rl Nl NF RZ NZ NBCD NABC NAB R3 N3 I\ICD NBC NB,BC ND,BC R4 N4 NCLB NCLC DABC DAB BCD
DS  120- 27-50 9-35 1.20- 12-30 6-20 - - 120- 4-30 220 - - - - - - - - -
111 1.25 1.34
IS 1.20- 13-50 4-37 1.20- 13-30 - 4-21 9-18 1.20- 27-30 - - - - - - - - -
1.21 1.23 119
DIS  1.20- 19-50 9-30 1.20- 16-30 5-19 - - 120- 9-30 - 522 - - - - - - -
1.22 1.22 1.23
M1 IDS  1.20- 15-49 5-37 1.22- 22-30 - 7-16 - 120- 630 - 321 - - - - - - -
1.21 11.9 1.33
SS  120- 18-504-39 1.20- 19-30 - - 9-16 120- 4-30 2-23 - - - - - - - -
1.23 11.9 1.24
NS_DISS 1.20- 19-50 6-31 1.20- 28-30 2-23 12-16 - 120- 7-30 - - 2-16 3-40 129- 450 - -  375- - -
1.26 11.9 119 117 38.1
NS_DS1 1.20- 27-50 9-16 1.20- 28-30 2-20 - 14-17 120- 4-29 2-37 - - - 121- 450 - - - 18.5- -
5.83 11.9 1.68 11.8 235
NS_IDS 1.20- 16-50 4-3¢ 1.20- 13-30 - 4-22 4-27 1.20- 4-30 2-20 - - - 134 7-50 - - - - 39.9-
151 1.48 7.34 11.9 48.4
ISI 1.20- 18-50 4-33 6.16- 29-3025-29 - 10-12 - - - - 23-2426-30 - 36.0- -
6.59 11.9 36.4
1S3 122- 11-494-19 120- 630 - - - - - o222 - - - - - 315 - - - -
119 1.32
1S6  1.20- 13-324-15 - .- - .- - - - 3121024 - - -
119
1S9 1.20- 14-508-38 1.20- 26-30 - - 917 - - - - - - - 1347 - - -
9.07 10.2
IS12 1.20- 5-50 4-31 1.20- 11-30 8-24 3-16 2-14 145- 10-308-27 - - - - - 424 322 375- - -
9.21 5.36 11.3 50.8
DS 120- 47-5022-32 120- 7-30 2-22 - - 120- 3-30 2-24 - - - - - - - -
11.9 1.92 141
IS 1.20- 11-49 6-35 1.20- 3-30 - 2-2311-18 1.20- 28-30 - - - - - - - - - - -
1.24 1.24 11.9
DIS  1.20- 41-5020-33 1.20- 9-30 3-22 - - 120- 530 - 222 - - - - - - -
119 1.40 1.43
M2 IDS  1.20- 10-50 5-37 1.20- 29-30 - 13-18 - 120- 430 - 222 - - - - - - -
1.22 11.9 1.36
SS  120- 5-49 2-35 1.20- 29-30 - - 12-17 1.20- 4-29 2-23 - - - - - - - -
1.29 11.9 1.24
NS_DISS 1.20- 32-50 7-26 5.56- 29-30 2-21 14-16 - 1.20- 4-30 - - 2-19 4-43 120- 5-50 - -  47.0- - -
1.24 11.9 146 11.8 47.1
NS_DIS 1.24- 32-50 8-31 1.20- 27-30 3-23 - 8-16 120- 5-30 - 2-32 - - 121- 450 - - - 41.0- -
5.09 11.8 1.69 11.8 435
NS_DS2 120- 6-50 3-40 1.22- 29-30 - 13-17 - 120- 3-30 2-22 2-36 - - 120- 449 - - - - 43.0-
1.23 11.9 2.42 11.9 489
ISI 1.20- 20-50 6-28 1.20- 29-3025-28 - 8-11 - - - - 23-2426-30 - 46.0- -
1.30 11.8 36.2
1S3 297- 43-5029-40 1.20- 4-29 - - - - - 222 - - - - - 2231 - - - -
119 1.35
IS6  121- 4-50 3-40 - - - - - - - - 231 347 - - -
11.8
1S9 1.20- 4-50 2-31 1.20- 23-30 - - 11-17 - - - - - - - 342 - - -
1.21 11.9
IS12 1.20- 8-50 2-36 1.20- 10-3025-29 5-19 10-13 1.20- 29-30 7-28 - - - - - 21-244-23 50.0- - -
142 1.51 11.8 51.7
DS  121- 16-50 6-35 1.20- 16-30 7-20 - - 120- 45 2 - - - - - - - -
5.00 1.21 121
IS 1.20- 25-50 8-38 1.20- 15-30 - 4-1810-11 1.20- 29-30 - - - - - - - - -
1.21 1.24 2.23
DIS  121- 20-50 9-36 1.20- 23-30 6-14 - - 120- 9-36 - 420 - - - - - - -
4.96 1.20 1.23
M3 IDS  1.20- 34-5010-34 1.20- 29-30 - 9-11 - 120- 5-30 - 221 - - - - - - -
1.20 3.40 121
ss 1.20- 21-5010-32 1.20- 21-30 - - 7-12 120- 3-30 2-23 - - - - - - - - - -
1.23 2.00 1.22
NS_DISS 1.20- 29-50 8-33 1.20- 16-30 2-18 5-15 - 120- 4-30 - - 2-18 3-41 172- 449 - - 120- - -
1.22 1.46 1.21 118 125
NS_DS1 1.20- 30-5010-27 1.20- 16-30 3-24 - 5-19 120- 6-29 2-35 - - - 126- 550 - - - 8288 -
1.22 1.27 1.22 11.9
NS_IDS 1.20- 26-50 8-36 1.20- 9-30 - 4-20 3-37 1.20- 4-30 2-18 - - - 149- 650 - - - - 78.8-
1.22 1.22 1.26 116 82.0
IS1 1.20- 15-50 4-3¢ 1.21- 18-3014-28 - 511 - - - - - - 13231529 - 1L.0- -
2.11 114 135
1S3 1.20- 11-27 49 120- 430 - - - - - 222 - - - - - 37 - - - -
11.9 11.0
1S6  1.20- 9-30 49 - - - - - - o - - 38 621 - - -
11.9
1S9 1.20- 26-5010-37 1.20- 24-30 - - 7-18 - .- - - - - 2046 - - -
1.24 6.14
IS12 1.20- 4-50 2-30 1.20- 11-3012-28 2-12 4-12 1.30- 15-309-27 - - - - - 11-24 52 120- - -
271 1.79 11.8 16.6
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optimizacién complejos donde sus grados de libertad
presentan un comportamiento no lineal. La comple-
jidad de estos problemas de disefio incrementa para
esquemas de separacion intensificados donde se tiene
un mayor numero de grados de libertad. La determi-
nacién de los valores éptimos de estos grados de liber-
tad requiere la aplicacién de herramientas robustas y
efectivas tales como los métodos evolutivos de opti-
mizacién multi-objetivo. Este trabajo ha demostrado
que las secuencias de separacién tradicionales pue-
den ofrecer un mejor desempefio que algunos siste-
mas intensificados cuando se realiza su optimizacién
multi-objetivo considerando a la composicién de un
compuesto clave y la energfa como criterios en con-
flicto. Este comportamiento se vuelve mds evidente
al incrementar el nimero de compuestos en la mezcla
a separar.

CONCLUSIONES

En este estudio se ha analizado el desempefo de un
conjunto de secuencias de destilacién para la separa-
cién de mezclas cuaternarias donde los pardmetros de
disefio se han determinado con método de optimiza-
cién multi-objetivo. Los resultados mostraron que el
compromiso entre la composicién de las sustancias de
interés y la energia requerida para la separacién pue-
de variar sustancialmente para cada configuracién de
destilaciéon. La seleccién de la mejor configuracion
para el proceso de destilacién es complicada pues
existe una gran cantidad de esquemas que pueden
ofrecer una amplia variedad de disefios con relaciones
x, — Q semejantes y que compiten entre si. El andlisis
del disefio multi-objetivo de las secuencias de separa-
cién convencionales, nonsharp e intensificados mues-
tra claramente las dificultades que se presentan en la
determinacion de los valores 6ptimos de sus grados
de libertad. Se pueden identificar algunas tendencias
en el numero de etapas y la ubicacién de las etapas
de alimentacién e interconexiones en los sistemas de
destilacién analizados pero el resto de los otros para-
metros de disefio presentan un comportamiento no
lineal que no puede predecirse a priori. Por esta razén,
los métodos cortos propuestos para el diseno de sis-
temas multicomponente de destilacion presentan una
incertidumbre sustancial en la determinaciéon de las
variables de operacién. Esta incertidumbre es mayor
cuando se aplican a sistemas intensificados ya que las
especificaciones y desempeno del proceso de separa-
cién dependen de las propiedades termodindmicas
de la mezcla y la configuracién utilizada. Finalmente,
algunas secuencias convencionales y nonsharp pue-
den competir, e incluso ser mejores, que algunos de
los procesos intensificados en términos de consumo
energético y eficacia para la separacién del producto
ligero clave. La optimizacién multi-objetivo es versatil
para el disefo confiable de los sistemas de destilacién
para mezclas con varios compuestos.
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