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0.1 Introducción 

El significativo aumento de la química fina; la necesidad de recuperar materiales prove~l10~os 
a partir de productos de desperdicio y el gran desarrollo de las computadciras en el -coiitrol 

de procesos, han renovado el interés en la destilación por lotes [1]. 

La destilación por lotes es el proceso de separación de una cantidad.específica. de una 
mezcla líquida¡ es usada extensivamente en el laboratorio y en unidades de producción en 
pequeña escala. 

Este proceso de separación es uno de los más antiguos pero actualmente se utiliza 

en muchas industrias donde se manejan diversidad de productos en lotes relativamente 
pequeños, también es usado en plantas donde la producción es eventual y las condiciones 
de la mezcla de alimentación íluctuan de un proceso a otro¡ así como los requerimientos ele 
los productos, 

El atributo má.s destacado de la destilación por lotes es quizá, su flexibilidad; esto es1 

puede utilizarse en corridas de producción sucesiva con diferentes procesos que pueden ser 
programados irregularmente, o en separaciones ele mezclas que generalmente difieren en 

componentes y concentración de los mismos [2}. 

Hoy en día, los destiladores por lotes son importantes en la producción de químicos de 
especialidad, tales como monómcros, precursores de materiales electrónicos, fibras ópticas, 
además de utilizarse en procesos farmacéuticos, química fina, tintes y en procesos de licores 
donde en la práctica frecuente se procesan diversidad de productos en cargas relativamente 

pequeñas [13]. Estos productos de alto valor agregado usualmente requieren de una alta 

pureza¡ lo que hace del paso de separación una parte importante del proceso (3]. 

Aunque en muchas industrias se emplcau columnas <le tlestilaciún por lotes, estas son 
poco consideradas hoy día¡ ya que, a diferencia de las unidades de destilación continua, el 
proceso de la destilación por lotes representa una. mayor cantidad de trabajo, de manera 
que durante la operación del cqui~o debe tomarse considerable atención y cuidado¡ además 
de que es necesario el paro del equipo al final del proceso, así como drenar la columna y 

limpiar el rehervidor entre una carga y otra¡ todo esto se traduce en una pérdida substancial 

de tiempo1 , que no ocurre en los procesos continuos. 

Sin embargo, hay situaciones en donde se prefiere la destilación por lotes¡ esta prefc· 
renda se justifica al demostrar que este proceso es económicamente favor~ble en corridas de 

l Esto incrementa los costos de operación, que generalmente es un factor a considerar durante la selección 

del tipo de proceso. 
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producción pcqucña2
1 o cuando las condiciones de la alimentación varían demasiado [13]. 

En ocasiones el material a separar puede tener un alto contenido de sólidos, breas o 
resinas que ensuciarían e incluso obstruirían una unidad ele operación continua. El uso 

de una columna de destilación por lotes puede mantener los sólidos separados y permite 
removerlos al final del proceso. Otra ventaja es que cuando se tiene a la alimentación una 

mezcla de N componentes¡ una columna de destilación por lotes será suficiente para separar 

los componentes individuales¡ a diferencia del proceso de destilación continua en donde se 
requieren N - 1 columnas para llevar a cabo la misma separación. 

En resumen¡ aunque la tendencia en la industria de los procesos químicos es hacia los 
procesos continuos mientras sea posible, la destilación por lotes es atín muy utilizll.da; ya 
que tiene la ventaja de producir varios componentes a partir de una sóla columna, así como 
puede manejar un amplio intervalo de composiciones a la alimentadón 1 con diversidad de 
grados de dificultad de separación. 

A pc.qar de que la destilación por lotes generalmente consume más energía que la 
destilación continua, esta provee más flexibilidad e involucra una menor inversión de capital, 
debido a que los costos de energía no son ta.n significativos, en los procesos donde se manejan 
volúmenes pequeños y alto valor agregado [4]. 

En todas estas situaciones y donde la composición de la mezcla alimentada siempre 
es diferente, además de que se deseen obtener productos con un intervalo de composición 
angosto, la versatilidad de la unidad de destilación por lotes es excelente [2). 

Programas de Simulación 

La simulación por computadora. ya sea digital o análoga; sigue siendo parte importante en 
el diseño de procesos químicos. · 

Usando un modelo computarizado es posible predecir las condiciones más económicas 
de operación para un proceso, junto con los valores limitantcs de los distintos parámetros. 
La gran ventaja de estos cálculos·numéricos es que eliminan la necesidad de confiar en las 
simplificaciones hechas como una manera de resolver el problema. La única limitación sería 
el desconocer el fenómeno involucrado, o bien la falta de datos físicos. 

Por esto es deseable crear un programa con una estructura muy general de manera que 
se pueda incluir en él datos nuevos, o modificandolo poco al introducirle nueva información. 
Esta estructura al mismo tiempo debe permitir hacer cálculos rápidos en los casos donde 
algunas simplificaciones sean válidas o justificables. Este trabajo contiene muchos de los 

2Gencralmcnte menos de un millón de libras anuales. 
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c~~mentos requeridos para crear un programa que simule la operación de una columna de 
destilación por lotes. 

Tal programa puede ser de mucha utilidad para el diseño de una columna, ya que 

p~rmite una estimación preliminar sin necesidad de datos muy prccisos3 • Es posible predecir 
aproximadamente la altura y algunos otros parámetros para llevar a cabo una separación 
determinada con sólo suponer las condiciones de operación. 

Por ot.ro lado, para una columna existente en operación, puede usarse para determinar 
.su desempeño basandosc en ciertas hipótesis, o para. obtener especificaciones provisionales 
p~ra la corrida de la columna. 

0.2 Objetivo 

Ln. meta del presente trabajo es presentar una selección de los modelos de simulación por 
computadora de la operación de una columna de destilación por lotes de sistemas reales 
Jon<le las simplificaciones comunes no son aceptables en una computadora de relativamente 
poca capacidad de memoria. 

Los modelos que describen la operación de la. destilación por lotes son numerosos 
y varían de acuc'rdo a las suposiciones en las cuales se basan. Al revisarlos es posible 
distinguir los modelos que consideraq. la variacidn en la retención de los que desprecian 
tales variaciol\cs. Además dentro de C'ita.s categorías se encuentran dos modos distintos 
de cálculo, los cuales son de particular interés. En el primero, la relación de reflujo se 
mantiene constante con la consecuente variación de la composición del destilado¡ en el 
segundo, la relación de reflujo se aumcuta. progresivamente para mantener la. composición 
del destilado en un valor fijo, no obstante la disminución del componente má.s volátil en la. 
mezcla alimentada inicialmente. 

La simulación de la destilación por lotes de mezclas multicomponentes rc:quierc de 
suficiente capacidad de memoria del sistema de cómputo y rapidez de ejecución, cuando la 
columna es muy alta y el número de componentes es grande. 

La inclusión de simplificaciones al modelo permite la di~minución de variables y ecua­
ciones, reduciendo así el tiempo de cálculo requerido. De esta manera, una pérdida en 
precisión de los cálculos es compensada por una ganancia en los resultados predictivos y · 
por lo tanto una ganancia en información útil para el control de una operación real. 

Se estudian en este trabajo algunos modelos que han sido desarrollados para resolver 
los problemas de operación más comunes, desde los relacionados a estudios preliminares 

3 En el caso del uso del modelo simplificado 
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hasta los problemas complejos de operación, tales como la predicción de condiciones para 
una rectificación por lotes en una columna con muchas etapas de equilibrio y tratando con 

mezclas mullicomponcntes [5}. 

Los programas tradicionales para la simulación por computadora del proceso de des­
tilación por lotes, usan algoritmos de cálculo rigurosos para la integración en el tiempo de 

las ecuaciones diferenciales que describen el proceso. 
En el Capítulo 1 se presentan algunos datos históricos así como los fundamentos 

teóricos de la destilación como el fenómeno de la transferencia de masa y el equilibrio 

líquido-vapor y el equipo utilizado para lograrlos. 
El Capítulo 2 describe la destilación por lotes, empezando por la operación más simple 

que es la destilación diferencial de una sóla etapa y posteriormente la. destilación por lotes 
multictapa.s; además describe algunos aspectos interesantes en el arranque y la operación 
de este tipo de equipos en la industria química. 

En el Capítulo 3 se estudia. cómo influyen 'algunos factores de operación así como las 
caractcdsticas del equipo en la destilación. 

En lo que concierne a la simulación de operación de la.s columnas de platos, se pre­
sentan en el Capítulo 4 dos modelos de simulación de destilación por lotes. En el primero, 

desarrollado por Bastan (l6); el algoritmo usado para resolver las ecuaciones que describen 

el fenómeno hace uso de los recientes avances en Jos cálculos de la destilación y en los 
métodos de solución de ecuaciones diferenciales. Las ecuaciones que describen el fenómeno 
son prácticamente las mismas que presenta Distefano (15). En el segundo modelo de si· 

mulación, Frcdcnslund [2] desarrolla un procedimiento para sisle~as multicomponentes y 

multietapas en régimen no permanente. Este consiste en simular el ~stado IlQ estacionario 
como una sucesión de un númeI:O infinito de estados estacionarios de pequeña duración. 
La solución para cada intervalo de tiempo, se lleva a cabo usando un modelo matemático 

correspqndiente a la destilación continua. Además de que utiliza los modelos UNIFAC4 y 

UNIQUAC5 para describir los coeficientes de actividad de la fase líquida.. 

En cuanto a los modelos <le' simulación para columnas empacadas, se presenta una 

continuación de un modelo desarroJlado por Lec [·14] que es un estudio puramente teórico y 

no compara los resultados obtenidos del modelo con los experimentales. Es por eso que sería 
interesante representar su trabajo en ol caso de la destilación discontinua¡ esto se presenta 
en el Capítulo 5 aportando algunas modificaciones para evitar tanto como sea posible, 
las simplificaciones usuales en lo que concierne al análisis de operación de una columna 

1Univcrsal Functional·gmup Activity CoefficicntS 
5Univcrsal Qun.si-Chernical Activily Cocfficicnts 
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empacada de destilación por lotes. Además de <iuc se reportan los resultados obtenidos de 
la simulación y se estudia la influencia de los parámetros numéricos y suposiciones físicas 
en el tiempo de cálculo, así como la sensibilidad de modelo a los parámetros fisicoquímicos. 

Por último en el Capítulo 6 se resumen las caractcristicas esenciales de cada modelo; 
se presentan las bases de estudio adoptadas por los investigadores para desarrollar los 
simuladores, así como las consideraciones de operación para obtener la.B ecuaciones del 
modelo matemático del proceso. Se analizan los métodos numéricos empleados para resolver 
los sistemas de ecuaciones diferenciales resultantes y se comparan resultados obtenidos con 

·los ejemplos de simulación incluidos en cada modelo con resultados reportados por otros 

investigadores. 



Capítulo 1 

Destilación 

El uso de la destilación como un proceso de separación y purificación es muy antiguo. 
Profundizando en los primeros escritos históricos pertenecientes a la alquí1nia y a la ciencia 
para encontrar donde, cuándo, cómo se originó y desarrolló el proceso de la destilación 
hasta alcanzar aplicación actual; se encuentra que el primer registro ele la descripción de la 
destilación es en la época de Cloopatra en Egipto aproximadamente en el año 50 A.C. Sin 
embargo, debido a descripciones históricas más antiguas de productos, aceites esenciales, 

perfumes, bebidas, medicinas, cte., se puede deducir que la destilación en alguna mancr<i era 
conocida desde 1000 o 2000 aí1os antes de ese tiempo. Alrededor del año 300 o.e., el agua 
fresca se producía por destilación de agua de mar, usando una esponja como condensador, 
más o menos por la misma época se destilaba lurpenlina de aceite de resina con<lcnsandola 

en un felpudo de lana. 

En el siglo IV, se describe un condensador simple que consistía de un tubo largo 
expuesto al aire y diri¡;ido a un recipiente, y en el siglo X l se hace el primer registro de la 
dcsti1ación de alcohol. El proceso de alcohol de beber se convierte en la primera destilación 
industrial durante el periodo comprendido entre el siglo X l y el siglo X IV, y sólo empezó a 
ser significativa cuando se resolvieron los problemas de sellar las uniones d~l destilador y de 
un condensador enfriado por agua. Esto era necesario para obtener cantidades razonables 
de productos con un alto contenido de alcohol. 

Durante la primera mitad del siglo XV/ la destilación se aplicaba a la separación y 

recuperación de alcohol, agua, vinagre, esencias, aceites y muchos otros productos. 

A principios del sigJo X\! I aparecieron los primeros libros tratando el tema de la 
destilación. Algunos autores incluían información del proceso de destilación desarrollado 
hasta ese tiempo, el cual esencialmente cubría destilaciones por lotes en pequeña escala 

prácticamente sin reflujo, pero usaban tubos rectos 0 1 en algunos casos, tubos en forma de 

15 
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serpentín enfriados con agua como condensador. 
Cerca del final del siglo XV 11 I se introdujeron las inovacioncs que permitieron el 

avance de la medida en el arte de la destilación. En 1800 se usó vapor directo como medio 
de calentamiento. Las cachuchas de burbujeo antecesoras a la usadas actualmente en los 
platos de las columnas fueron inventadas en 1822. Estas cachuchas se usaban como medio 
de contacto para vapor introducido debajo del plato en el cual las cachuchas se colocaban, 
Y se bacía circular vino alrededor de éstas en el plato, así el vapor despojaba de alcohol 
al vino. En 1830 se desarrolló un destilador continuo, el cual usaba. platos perforados, 
prccalcnta<lor a la alimentación y reflujo interno. 

Hasta el siglo XI X los destiladores eran del tipo diferencial con poco reflujo; eran 
pequeños, de 45 a 80 cm de diametro, y de 0.9 a 1.3 m de altura incluyendo accesorios. La 
producción era aparentemente alta y las sustancias ohtenidas <le gran utilidad. 

Como un aspecto interesante, en 1822 se estimó que aproximadamente 10 000 000 de 
galones de licor ilícito se produjeron en Inglaterra, mientras que sólo 3 000 000 pagaban 
impuestos. 

Durante los primeros cuatro siglos, la práctica de la destilación era puramente arte­
sanal. La invensión de las cachuchas de burbujeo, de los platos perforados, de los canden· 
sadores enfriados por agua, el reflujo, el precalcntanúcnto de la alimentación y la adaptación 
<lcl proceso a operación continua tomaron lugar en un periodo relativamente corlo de 300 
años. Sin embargo, durante todo este periodo, aparentemente no hubo intento de sistema· 
tizar o aplicar principios cuantitativos al proceso de la destilación. 

A fines del siglo XI X se introdujeron las primeras discusiones matemáticas cuantita· 

ti vas aplicat.las al diseño de clcstila<lorcs. Algunos autores aplicaron relaciones matemáticas 
para. la separación de mezclas binarias ·principalmente aquellas que comprendían alcohol 

y agua, e incorporaron consideraciones como entalpía. molal variable, pérdidas de calor de 
la columna en los balances <le calor, composiciones, reflujo y efecto de la. presión en la 

destilación. 
Así, al principio de este siglo, se introdujeron las relaciones fundamentales en las 

cuales se basan los cálculos del diseño moderno de la destilación, y todos los métodos 

usados actualmente son expansiones y modificaciones de los originales. 
La organizack5n de las aplicaciones matemáticas al diseño del proceso de fracciona· 

miento destacó la necesidad del estudio en diferentes áreas relacionadas. Estas fueron la 
termodinámica del equilibrio líquido·vapor y el comportamiento de las fases en sistemas 
binarios y multicomponenlcs no ideales; así como mejoras en el diseño de las etapas de 

contacto para obtener el mejor posible acercamiento a una. etapa de equilibrio. Se estudió 
la hidráulica de los platos y de la columna como las variables que afectan la eficiencia y 
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la operación ~e estos¡ se dedicó especial atención a los métodos de diseño para permitir la 
optimización del proceso de destilación desde el punto de vista de la econonúa [6). 

Ll Destilación y Otros Métodos de Separación 

Con mucha frecuencia en la industra química, se presenta el problema de separar sustaricias 
líquidas mezcladas. El objetivo es hacer una separación de los componcnlcs de la mezcla 
lo más perfectamente posible. 

La separación de un componente de una ·mezcla, se basa c11 el transporte de masa <le 
una fase a otra, a diferencia de una separación puramente mecánica; basada en la densidad 
o en el tamaño de la partícula, estos métodos son del tipo difusional en los cuales se trata 

de poner en contacto dos fases cu las que difiere su temperatura y composición [7]. 

Una gran parte del diseño de equipo en la ingenieria química. concierne a los procesos 
de separación. Los métodos cubiertos por el término de operaciones de trnnsferencia 
de masa incluyen la destilación, absorción y extracción como los más comun<'n'i. 

Uno de los mejores métodos para lograr una separación razonable es la operación 
unitaria llamada destilación; al que enfocaremos nuestra atención en este trabajo. 

La destilación es la separación por e•1aporación de una mezcla de dos o más compo­

nentes miscibles 1 y volátiles, en sus componentes individuales o en algunos casos en grupos 
de componentes. 

Este método de separación de los componentes de la mezcla, depende de la distribución 
de las sustancias en las fa.ses líquida y v.1.por¡ se nsa en aquellos casos donde todos los 
componentes están prc>sentcs en .i..mbas foses. 

A diferencia de la absorción, que es necesario introducir una nueva sustancia en la 
mezcla para. obtener una segunda fase, en destilación esta se genera de la solución original 
por evaporación o condensación. 

Ya que la separación de un componente de una mezcla se basa. en la transferencia 
de masa de una fase a otra, es necesario disponer de una fuerza motriz, como en el caso 
de la transferencia de calor, la diferencia de temperaturas nos provee esta fuerza. Para la 
transferencia de masa, la fuerza motriz es la diferencia de concentraciones entre las fases. 

La destilación es una función de la velocidad de transferencia, por lo tanto es una 
operación de velocidad. La. expresión matemática de velocidad de transferencia en función 

l Aunque en ocasiones Be habln del tCrmino de destilación de mezclas parcialmente miscibles. 
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del gradiente de ~onc~n~ración es: 

Donde: 
r = concentración de Ja propiedad que va a transferirse 
El= tiempo 
x = distancia medida en 1 a dirección del transporte 
ó = constante de proporcionalidad para un sistema 

CAPlTULO l. DESTILACIÓN 

El proceso de la. evaporación y la condensación incluye los calores latentes de vapori­
zación de los componentes; por Jo tanto sus efectos térmicos deben ser considerados para 
dicha operación, tomando en cuenta que los cálculos de los coeficientes de transferencia de 
masa involucran el conocimiento de las relaciones de equilibrio de las fases coexistentes. 

En destilación una fase líquida. se introduce en una fase va.por, transfiricndosc simultá­
neamente material de la fase líquida por vaporización a Ja fase vapor y de la fase vapor por 
medio de condensación a la fase líquida. Ambas fases contienen regularmente los mismos 
componentes pero en cantidades diferentes. 

El efecto resultante de este contacto es el enriquecimiento del vapor en el componente 
más volátil y por consiguiente el enriquecimiento del líquido en el componente más pesado. 
Trabajando adecuadamente las fases, o por evaporaciones y condensaciones suscesivas, en 
el caso de una mezcla binaria, es posible obtener una separación completa recobrando los 
dos. componentes puros. 

La absorción y de~orción dependen de la aJicióu de una sustancia ajena al sistema, 
generando una solución nueva, la cual puede separarse por medio de alguna de las opera­
ciones difusionales. En destilación la fase vapor se genera de un líquido por adición de 
calor, tal fase vapor consiste tínicamcnte de los componentes del líquido. 

Como Ja fase vapor tiene caracteIÍstica.:; físicas similares a la fase líquida, el cambio 

resultante en la distribución <le los componentes entre las dos fases generalmente no es muy 
grande¡ en algunos casos el cambio en composición es tan pequeño que el proceso llega a ser 
poco práctico e incluso puede suceder que no exista diferencia alguna en su composición. 

Destilación, en el amplio sentido de la palabra, significa generar vapores a partir de 
un h'quido y condensarlos de nuevo. Cuando los vapores son generados de una mezcla de 
líquidos, destilación también significa alterar la mezcla, ya que los vapores condensados 
tendrán una composición diferente de aquella de la mezcla original. También es posible 
transformar por destilación una mezda de líquidos en nuevas mezclas teniendo una com-
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posición diferente a. la de la primera mezcla destilada. Los destilados son entonces colee~ 
tados de acuerdo a sus intervalos variables de ebullición. Este procedimiento es 11amado 
destilación fraccionada. 

Si el ciclo de vaporizar y licuar se repite, el proceso se llama rectificación. Este es una 
aplicación del procedimiento físico básico que consiste en mover una fase líquida y una fa.se 
vapor en contracorriente, que como resultado de un contaclo íntimo de las dos fases hay 
una transferencia de calor y un cambio en la concentración. 

Ya que en la rectificación se generan vapores para ser condensados posteriormente, un 
equipo de rectificación comprende la columna de rccttficación con sus cambiad~rcs de calor 
llevando a.cabo la destilación, condensación y enfriamiento. Por medio de la rectificación 
se logran separaciones ca.si completa.e; de mezclas líquidas. 

La. destilación es quizá la más importante de las operaciones de transferencia de masa. 

1.2 Equilibrio Líquido-Vapor 

Cuando un gas se pone en contacto con Ja superficie de un líquido, se disol­
verán á/gunas de las moléculas que chocan con la. superficie del ltquido. Estas 
moléculas que se disuelven continúan moviéndose en el estado disuelto, ·algunas 
de las cuales alcanzan Ja superficie de nuevo y retornan al estado gaseoso. La 
disolución del gas en el Hquido continuará hasta. que el número de moléculas de 
gas que abandonan el líquido sea igual al de las que retornan. Se establece así 
Un estado dinámico de equilibrio y no habrá cambios de concentración de las 
moléculas de gas en ambas fases líquida y gaseosa. [10} 

Olaf A. Hougen y Kenneth M. Watson, 1943 

1.2.1 Consideraciones Básicas de Equilibrio 

El diseño en la. destilación se basa en la consideración teórica de que el calor y la masa 

que se transfieren de etapa a ctapa.2 están en equilibrio. Las columnas reales con etapas de 
equilibrio reales se diseñan considerando las eficiencias de dichas etapas.y aplicando éstas 
a las etapas determinadas por los diversos métodos de cálculo existentes en la literatura 
técnica. 

2Considerando a estas etnpu.s como idealeS o teóricas. 
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Es esencial calcular1 predecir o detcrmin~r experimentalmente datos dc1 equilibrio 
liquido-vapor para realizar adecuadamente los cálculos de destilación. Estos datos se nece­
sitan para. relacionar la. composición, la. temperatura y la presión del sistema. 

Básicamente hay dos tipos de sistemas; ideal y no ideal. Estos términos se aplican 
a los más simples de dos componentes y a los más comunmcntc encontrados sistemas 
multicomponentcs . 

. 1.2.2 Equilibrio de Fases -sistemas binarios 

En el proceso de destilación, la separación de una mezcla de materiales para obtener uno 
o má."I productos, se lleva a cabo por la selección de condiciones de temperatura y presión 
para que coexistan al menos una fase líquida. y una vapor, así como alcanzar una diferencia: 
relativa en concentración de los materiales a separar en las fases. La. máxima diferencia 

en concentración de los materiales en las fases ocurre cuando las dos (o más) fases están 

en estado de equilibrio físico. Por lo tanto, el alcance de las condiciones de equilibrio 
es deseable en el proceso de destilación¡ la mayon'a de los métodos de cálculo utilizan la 
condición de equilibrio como base del diseño de los equipos de destilación [8]. 

Por esto, debe haber disponibilidad de los datos de equilibrio para hacer estos cálculos. 
Tales datos pueden obtenerse de literatura técnica, pueden ser determinados experimen­
talmente o pueden ser obtenidos por medio del uso de correlaciones teóricas o empíricas, 
relacionando propiedades de los componentes puros o mC'.tclados. 

Reglas y Leyes que Describen el Equilibrio 

Se han provisto numerosas leyes y reglas cuantitativas para describir y definir sistemas en 
estado de equilibrio físico. La mayoria. de los libros de termodinámica. y fisicoquímica dan 
con cletalle el desarrollo de las reglas citadas aquí, por lo tanto, las discusiones completas 

no serán incluidas. 

Regla de las Fases de Gibbs 

J. Willard Gibbs [6) describió el equilibrio ma.tcmáticamcnle en términos del número de 

componentes, el número de fases coexistentes y las condiciones necesarias para. establecer 
el equilibrio. La regla de las fases, en su forma. más simple representando un sistema a. 
temperatura. y presión definida; se expresa de la siguiente manera: 

V=G+2-P (1.1) 
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Donde: 
V = los grados de libertad de varianza del sistema. en términos de las variables indcw 

pendientes, concentración, temperatura. y presión¡ las cuales se deben fijar para definir al 
sistema en equilibrio 

G = el número de componentes independientes que aparecen en todas las fases en 

el equilibrio donde el número de componentes representa el menor número de variables 
independientes que lo constituyen por medio de las cuales la composición de cada fase 

puede ser expresada dircdamenle o en términos de una ecuación 

P = el número de fases donde una fase es una. parte físicamente distinguible del 
sistema teniendo una composición homogenca, la cual es mecánicamente separable de las 
otras parles del sistema. 

Así para sistemas en equilibrio, compuestos por una fase vapor y una fase Üquida, 
fijando dos variables se define el equilibrio de un sistema binario, tres variables el equilibrio 
de un sistema ternario y n variables el equilibrio de un sistema de n componentes. Para 
un sistema compuesto de tres fases, al fijar n - 1 variables se establece el equilibrio para 
un sistema de n componentes. 

Mezclas Ideales 

Los gases modelo ideal son aquelJos cuyo comportarnicntO se describe por la. ley del gas 

ideal, 1a cual puede establecerse matemáticamente como: 

(1.2) 

donde el volumen de una mol de gas es relacionada a las condiciones de temperatura 
y presión por el factor de proporcionalidad de la ley del gas ideal R. Los gases de compor­
tamiento ideal no interactúan químicamente formando nuevas especies moleculares ni se 
asocian físicamente debido a diferencias en volúmenes moleculares y fuerzas de atracción 
molecular no específicas. Podemo

0

s decir que el- mismo criterio se aplica a líquidos ideales. 
Los conceptos de gases, líquidos, mezclas de gases y mezclas de líquidos "ideales" 

han formado la base para muchas relaciones cuantitativas que describen el equilibrio. Dr 
particular interés en el campo de la destilación son la ley de Dalton de las presiones parciale.<J 
y la ley de Raoult que relaciona la presión ejercida por un componente Cn la fase vapor de 
una mezcla gaseosa con su concentración en 'ª fase líquida y su presión de vapor. 

La ley de Dalton establece que la presión total de una mezcla de gases es igual a la 
suma de las presiones parciales de los gases mezclados. así, 
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P, = ¿P; =Pi +p,+P:J + ... +pn 
i=l 

(1.3) 

Dalton también postuló que la. presión parcial de un gas modelo ideal en una mezcla 
gaseosa es proporcional a el número relativo de moléculas de ese gas en la mezcla (o a. su 
fracción mol). Así 

p; =y;P, (1.4) 

La combinación de la ley de Dalton y la ley de Raoult resulta en una expresión que 
describe mezclas de vapores y líquidos ideales en equilibrio. 

P1 = t.p¡ = ty¡Pe = tx¡P, (1.5) 
i=l i=l i=l 

y para un solo componente, 

(1.6) 

La presión de vapor P¡ de un componente es una propiedad única del comp¡>nentc 
y es una función directa la temperatura. Así, esta aumenta. con un incremento en la 
temperatura, un material que tiene una. mayor presión de va.por que otro componente a 

una temperatura dada, se dice que es más volátil. 

Presión de Vapor 

Se considera. que las moléculas de un líquido se encuentran en un estado de movimiento 
consiantc y desordenado, moviéndose a velocidades diferentes. Sin embargo, para cualquier 
temperatura existe cierta velocidad promedio de las moléculas, la cual a temperaturas 
inferiores a la del punto de ebullición del líquido, no es suficiente para impulsarlas fuera de 
la superficie del mismo. 

No obstante, siempre existen algunas moléculas que poseen una velocidad lo suficien­
temente mayor que la promedio, de suerle que cuando se aproximen a la superficie del 
líquido, superen la atracción mutua que se ejercen entre sí y al continuar su movimiento 
pasen a la fase vapor, abandonando el estado líquido, ejerciendo presión sobre las paredes 
del recipiente como resultado del choque producido por las moléculas contra las paredes 
del mismo, pero algunas de ellas no chocarán contra las paredes, sino contra la superficie 
del líquido, pasando a formar nuevamente parle de él. 
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Cuando el número de moléculas que retornan a la superficie líquida iguala al número 
de moléculas que se desprenden de esta, existe una condición de equilibrio dinámico. y a 
la. presión ejercida por las moléculas sobre las paredes del recipiente se denomina. presión 
de vapor. 

La presión de vapor y la temperatura son comunmcntc relacionadas por medio de la. 
ecuación de Antaine [6): 

lag P = A - ____!!!___ 
c+t (1.7) 

donde A, B y G son constantes para un componente particular en un intervalo de 

temperatura relativamente angosto (usualmente no mayor de lOOOC). Estos valores apare­

cen reportados en la literatura para varios componentes y familias de compuestos junto con 

los intervalos de temperaturas para los que se aplican. 

Volatilidad Relativa 

La volatilidad relativa es una relación muy u!!ada en los cálculos de destilación ya que es 
una medida de la separabilidad; entre mayor sea el valor de Uij 1 más íácil es la scparaCión. 

Está definida por: 

Q·· - y¡/;r;¡ 
•1 - Y;/x; 

Para una mezcla. ideal es igual a la relación de las presiones de vapor. 

(1.8) 

(1.9) 

El concepto de "ideal" es usualmente una. buena aproximación para componentes 
con puntos de r.bullición cercanqs1 de un sistema donde los componentes son todos de 
la misma familia de hidrocarburos; por ejemplo los hidrocarburos parafínicos. Cuando 
están presentes componentes ajenos, la posibilidad de dcsviadoncs de la idealidad aumenta, 
también sucede esto si los componentes del sistema tienen un intervalo amplio de puntos 
de ebullición. 

Usualmente se asumen condiciones ideales para cálculos preliminares, seguido de méto­
dos rigurosos de diseño. Los cálculos de la primera aproximación pueden ser completamente 
satisfactorios, particularmente cuando las actividades de los componentes individuales son 

-----·-r.oo-muy-cercanas-a-estc-váIOi-~--- -
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Sistemas no Ideales 

Los sistemas de dos o más hidrocarburos, agua y otros químicos como componentes pueden 

ser no ideales por muchas razones. Es necesario disponer de datos experimentales pre­
cisos para poder predecir el transcurso de la destilación o bien usar relaciones empíricas 
específicas para predecir la variación de la. presión de vapor respecto a la concentración a 
temperaturas y presiones específicas [8]. 

Prausnitz [9] presenta un minucioso análisis de la aplicación de técnicas empíricas en 
·la ausencia de datos expcrimcritalcs. 

El problema de la. no idealidad tiene que ver con la determinación de la distribución 

de los componentes del sistema. en las fases líquida. y vapor. Los conceptos de fugacidad y 

actividad son fundamentales para la interpretación de los sistemas no ideales. Para un gas 

modelo ideal la fugacidad es igual a la presión y para un componente i,cn una mezcla de 

gases ideales es igual a su presión parcial y¡ P¡ donde P es la presión del sistema. 

Conforme Ja presión de un sistema se aproxima a cero, la fugacidad se aproxima a 

ideal. Para varios sistemas las desviaciones de la idealidad son menores a presiones del 

sistema no mayores de 25 psig. 

La relación fo se denomina. actividad, a. Note que este no c . .:; el coeficiente de actividad. 

La. actividad es una indicación de que tan activa es una sustancia en relación a. su estado 

estándar (no p.eccsariamente a cero presión), f'°. El c.'lta.do estándar es la condición de 

referencia que puede ser cualquiera¡ sin embargo la mayoría de referencias son a temperatura 

constante, variando la composición y la presión según se requiera. 

La fugacidad es entonces una presión corregida., que representa la desviación de la 

idealidad de un componente específico. 

Mezclas de Gases no Ideales 

Los gases reales y mezclas de ellos generalmente no siguen la ley del modelo ideal por la 

formación de especies moleculares diferentes y por las fuerzas de atracción intermolccular. 
Las desviaciones de la idealidad pueden ser expresada.q de muchas maneras, probablemente 
las más útiles desde el punto de vista de la destilación son el factor de compresibilidad y el 

coeficiente de fugacidad [6]. 

Z=~ 
nRT 

(1.10) 
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D~ndc Z es el factor de compresibilidad que representa. la. relación del volumen de un gas 
real con el que ocuparía un gas modelo ideal bajo las mismas condiciones ele temperatura 
y ':Presión. Se aproxima a la unidad a cero presión y es esencialmente la unidad para la 
mayoría de los gases a y cerca de la presión atmosférica. Sin embargo, fiC pueden encontrar 
desviaciones extremas a presiones elevadas. 

El coeficiente de fugacidad v relaciona la presión parcial ejercida por un gas real con 
lá presión que este ejercería si se comportara i<lcalmcntc. Se define como sigue: 

(1.11) 

Donde fes la tendencia de escape o Jugacidatl definida por Lewis y Randall (51] como: 

(~~t =RTdlnf (1.12) 

A presiones bajas, cerca de la atmosférica, la fugacidad es esencialmente igual a presión 
parcial del gas y el coeficiente de fugacidad es 1, mientras que a presiones altas se desvía 
mucho de la unidad. 

Para una mezc1a de gas no ideal, el coeficiente de fugacidad entra en la ecuación de 
la ley de Dalton como: 

(1.13) 

Mezclas de Líquidos no Ideales 

En los líquidos reales y en mezclas de ellos, las distancias medias entre las moléculas 
son mucho menores que las que tienen en estado gaseoso y las fuerzas de atracción entre 
ellas son mucho mayores. Una evidencia del comportamiento no ideal es la no aditividad 
de los volumenes cuando se mez'clan los componentes en solución y por los calores de 
mezcla cuando Jos componentes se mezclan a temperatura y presión constante. El giado de 
desviación de la idealidad de los componentes en mezclas líquidas se mide por el coeficiente 
de actividad "Y· Aplicando este factor de corrección a la ley de Raoult resulta: 

p; = -y;x;P; (I.14) 

Incorporando el coeficiente de fugacidad y el coeficiente de actividad en la ley de 
Raou)t corregida, obtenemos: 
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(L15) 

que puede ser usada como una base para el cálculo del equilibrio líquido· vapó~: si -las 
interrelaciones de las variables se conocen o pueden predecirse. 

La volatilidad relativa en sistemas no ideales se calcula con: 

(L16) 

Que ·puede aumentar, disminuir o permanecer constante con el incremento de )a tem­
peratura, dependiendo de la. naturaleza del sistema. Debido a que la volatilidad relativa 
varia menos con la temperatura que con la presión de va.por, es usada extensivamente en 
los cálculos para la destilación. 

1.3 Dispositivos de Contacto Líquido-Vapor 

Esta sección comprende una descripción cualitativa. del equipo utilizado en las operaciones 
más frecuentes de separación y considera los parámetros de diseño y las caractcristiCas de 

operación [10]. 

1.3.1 Concepto de Etapa de Equilibrio 

La destilación es una operación de transferencia de masa de in teda.se, donde una fase líquida. 
se pone en contacto con una fase vapor 1 se mezclan y posteriormente se separan. Esta. es 
una operación de no equilibrio; por tanto, el grndo máximo de separación alcanzable no se 
puede predecir a partir de las propiedades termodinámicas de las especies. Sin embargo, 

para. este tipo de operaciones, las fases se ponen en contacto en etapas. Si se deja suficiente 
. tiempo de contacto en la etapa, los componentes se distribuirán entre las fases de acuerdo 

con las consideraciones termodinámicas de equilibrio. Después de la subsiguiente sepa.ración 
de las fases, se dice que se ha. alcanzado un contacto de equilibrio. 

El equipo industrial no siempre consta de etapas (tales como platos en una columna) 

que representan etapas de equilibrio. Con frecuencia en un contacto único solamente se 
alcanza una fracción del cambio de las condiciones iniciales hasta. el estado de equilibrio. 
Sin embargo, el concepto de etapa de equilibrio ha mostrado ser muy útil y es ampliamente 

utilizado en los procedimientos de diseño qtie calculan el número de etapas de equilibrio 
(también llamadas teóricas) que se requieren para efectuar la separación deseada. Cuando 
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se acopla um~.· eficiencia. de etlipa basada en las relaciones de transferencia de masa, se 
puede emplear el número de etapas de equilibrio para determinar el número de etapas 
reales necesario. 

1.3-2 Acopl~miento de Etapas Múltiples 

Cuando se requiere más de una etapa para la sepa~ación requerida de los componentes, 
se pueden utilizar diferentes acoplamientos de etapas mtílliplcs. Si solamente intervienen 
dos fases generalmente es preferible la disposición del flujo en coutracorrientt; que se ha 
representado para muchas de las operaciones de transferencia de masa, en vez del flujo en 
cofTicntes paralelas, el flujo cruzado, u otras formas de acoplamiento 1 debido a que el flujo 
en contracorriente conduce generalmente a un mayor grado de eficiencia de separación para 
un número de etapas dado. 

El problema de diseño, consiste en construir un dispositivo que tenga el número re­
querido de etapas y sea económico, digno de confianza, seguro y fácil de operar. Las dos 
clases de dispositivos <le transferencia de masa de verdad.era importancia comercial son 

los contactares líquido-vapor por etapas (columnas de platos) y los contactares continuos 

(columnas empacadas). 

En el contador líquido· vapor por etapas, cada plato es una etapa diferente y la.s fases 
se separan después de rada contacto. La mezcla de líquido y vapor en los platos se promueve 

dispersando el gas en el líquido, que es la fase continua. Los platos más frecuentemente 
usados tienen cachuchas o válvulas de burbujeo para' mantener el üquido sobre el plato y 
dirigir el flujo de gas, así como también los platos perforados en los que el gas se dispersa a 
través de pequeños orificios, manteniendo el líquido sobre el plato exclusivamente a causa 

de la caída de presión. 

En los contactares continuos no hay etapas diferenciadas, el contacto es continuo y la 

separación de las fases ocurre en los extremos del aparato. generalmente la fase gaseosa es 
continua, siendo el objetivo del empaque promover la turbulencia al provocar un camino 
sinuoso del flujo del gas a través del líquido que fluye por el interior y alrededor del empaque. 
El empaque puede estar formado por anillos o monturas de material cerámico, metálico 
o plástico, dispuestos al azar en la columa, o bien espirales, rejillas o mallas metálicas 

cuidadosamente colocadas. 



28 CAPJTULO l. DESTILACIÓN 

Capacidad 

Las relaciones de equilibrio establecen que para obtener una determinada separación se 
requiere un cierto número de etapas. Este número es independiente de la cantidad de 
material a separar. Aunque el número de etapas no variará, las dimensiones físicas del 
equipo (particularmente el diámetro) aumentará proporcionalmente con el flujo que circule 
a través de él. 

Es importante que una colunma esté disciiada para operar con un intervalo de com­
posiciones, así como de flujos de vapor y de líquido, tan amplio como sea posible. 

Los parámetros estructurales, tales como la relación entre e) diámetro y la. altura, 
con frecuencia deciden la. posibilidad de realización práctica. Un ingeniero tendría muchas 
dificultades en encontrar un contratista para construir una columna de 40 m de longitud y 
medio metro ele diámetro. 

Operabilidad. 

Los contadores líquido-vapor de columnas empacadas pueden presentar varios problemas, 
que se comentan a continuación. 

Inundación. Esta condición ocurre cuando las velocidades del vapor y/o el líquido son 

tan grandes que la caída de presión del gas es superior a la carga neta de gravedad del 
líquido, que el~ esta forma es arrastrado hacia arriba en la columna. 

Canalización. La función del empaque es promover la turbulencia de los iluidos y la 
transferencia de masa. mediante la dispersión del líquido que, idealmente fluye formando 
una película sobre la superficie del empaque y como gotitas entre los cuerpos de empaque 

y por el interior de los mismos. Para flujos ba~os de líquido y /o vapor, o si la alimentación 
del líquido no se distribuye uniformemente sobre la cama empacada, tenderá a descender 
por las paredes mientras que el vapor circula por la parte central. A veloddades de flujo 
muy bajas puede no haber suficiente líquido para mojar la superficie del empaque. 

La inundación y la canalización restringen los intervalos de los flujos de líquido y vapor 
para la operación de la coluilUla. 

Aunque las columnas de platos pueden generalmente operar dcnlro ele intervalos más 
amplios de los flujos de vapor y líquido que las columnas empacadas, tienen también sus 
propios problemas. La inoperabilidad de los platos en ciertas condiciones, depende de 
alguna manera del tipo de plato que se utilice: perforados, de válvula.e; o cachuchas de bur-
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bujeo. Las falJas más frecuentes que conducen a disminución de la eficiencia y opcrabilidad 
son: 

Formación de espuma. Este problema se agrava por Ja presencia de impurezas, por 
bajas presiones y elevadas velocidades de la fo.se gaseosa. En un régimen de cspumación 
moderadamente elevado, el líquido es arrastrado por el gas hasta la etapa siguiente y la 
eficiencia de separación disminuye, como máximo, en un 50 %. Por otra parte, la espuma 
puede también arrastrar vapor hacia la etapa inferior. En casos extremos, los tubos de 

bajada (que conducen el flujo de líquido entre las ~tapas) se pueden llenar totalmente 
de espuma y provocar inundación de una forma análoga a lo que ocUrre en columnas 
empacadas. 

Arrastre. En una columna que opera correctamente, la mayor parte de Ja transferencia 
de masa tiene lugar en una. capa de espuma o niebla turbulenta con una elevada. .í.rca 
intcrfacial que se forma sobre el líquido del plato. Una inadecuada separación del líquido 
y el vapor que forman la espuma da lugar a que ésta se mezcle con el líquido <ld plato 
superior, con la consiguiente disminución de la eficiencia. 

Mala distribución del líquido. Pa.ra controlar la altura del líquido sobre el plato se 
utilizan vertederos situados n la entrada de los tubos de descenso. En platos muy grandes 
o mal diseñados puede variar la altura del líquido a través del plato dando lugar a un 
apreciable gradiente hidráulico. Esto puede provocar un flujo no uniforme del gas y 1 en 
ca.~os extremos, flujos incslaLies Con oscilaciones del gas y el líquido. 

Eficiencia de las etapas 

Las columnas empacadas que se utilizan en contactares continuos se caracterizan por la 
altura equivalente a un plato teórico, I-IETP. Dos magnitudes relacionadas son: (a) la 

altura de la unidad de transferencia, HTU 1 que es aproximadamente proporcional a la 
HETP y, en general, algo más pequeña , y (b) los coeficientes de transferencia de masa 
Kva o /(¿a, que son inversamente proporcionales a la HTU. La cJkicncia del empaque es 
inversamente proporcional a la HETP, que puede ser tan baja como 10 cm para empaque 
de tela metálica o tan alta como 1 m para empaque de anillos grandes. 
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1.3.3 Columnas Empacadas 

Las columnas empacadas se utilizan para el contacto continuo a contracorriente de dos fases, 
son corazas verticales llenas con un material adecuado que tiene una gran área superficial 
por unidad de volumen. 

El empaque de columnas para ser colocado al azar se fabrica en formas tales que se 
adosan unos a otros dejando pequeños huecos entre ellos. Antes de 1915 se utilizaron como 
cuerpos de relleno coque o trozos de vidrio o cerámica rotos con formas al azar, por lo cual 

.nunca dos columnas se comportaban de la misma forma. Los anillos de Raschig fueron 
desarrollados por Frcderick Ra.schig en 1915 y con ello se introdujo un cierto grado de 

normalización en esta industria. Los anillos de Raschig, juntamente con las monturas de· 
Bcrl, fueron los tipos de empaque más ampliamente utilizados hasta 1965. Sin embargo, 
desde 1970 estos materiales fueron en gran parte sustituidos por anillos Pall y por monturas 
de formas más elaboradas tales como líl.8 Intalox. de Norlon. 

1.3.4 Dispositivos Interiores de Columnas Empacadas 

Distribuidor del Líquido de Alirnentnción 

El empaque, por sí solo, no conduce a una adecuada distribución del líquido de alimentación. 
Un distribuidor ideal tendría las siguientes caracteñsticas: 

1. DistribuCión uniforme del líquido 

2. Resistencia a la oclusión y. ensuciamiento 

3. Elevada flexibilidad de operación (máximo intervalo entre los caudales máximo Y 

mínimo con los que puede operar) 

4. Elevada área libre para el flujo del gas 

5. Adaptabilidad a la fabricación con numerosos materiales de construcción 

6. Construcción modular para una. mayor flexibilidad de iristalación. 

Redistribuidores de Líquido 

Son necesarios por cada 3 o 6 metros de empaque para recoger el líquido que baja por 
las paredes de la columna y·redistribuirlo después para establecer un modelo uniforme de 
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irrigació~. Los criterios de diseño son similares a los de un distribuidor del líquido de 
alimentación. 

1.3.5 Columnas Empacadas vs. Columnas de Platos 

La diferencia de costos entre las columnas de plalos y empacadas no es demasiado grande, 
a.unque el empaque es más caro que los platos. Por otra parte, la. diferencia de altura 
de lci. columna no es generalmente significativa si las velocidades de flujo son tales que 
las eficicncii'l.i:i están próximas a su va.lar máximo. qomo regla aproximada, lo~ platos se 
utilizan siempre en columnas de gran diámetro y can más de 20 ó 30 etapas. La eficiencia 
de las columnas empacadas disminuye con el diámetro, mientras que cñ columnas de platos 

ocurre lo contrario. Algunas condiciones que favorecen a las columnas cmpaca~as son [11]: 

• Las columnas empacadas generan una. menor caída de presión para el flujo de gas, 
que es de particular importancia. en operaciones al vado 

• La retención del líquido es menor en las columnas empacadas 

• Las columnas empacadas pueden ser más económicas para procesar líquidos corro­
sivos, debido al empaque de cerámica resistente a la corrosión 

• Las columnas empacadas de diámetro pequeño suelen ser más económicas que las 
columnas de platos del mismo t~maño 

• Las columnas empacadas manejan mejor líquidos que forman espuma. debidO a que 
generan menor agitación 

Condiciones que favorecen a las columnas de platos [11} 

o Las columnas de platos suministran un contacto más positivo entre las dos fases 
fluidas, mediante el mezclado y separación repetitivos¡ en cambio las columnas em­
pacadas pueden estar sujetas a corto-circuitos o retromezclado 

• Las columnas de platos pueden manejar mayores cargas de líquido sin inundarse 

• Las columnas de platos se limpian con mayor faciJidacl 

• Las columnas de platos pueden operar con velocidades muy bajas del líquido y los 
tiempos de residencia de este son mayores 
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• Si se requieren muchas etapas y/ o un gran diámetro se prefieren las columnas de 
platos, además de que resisten más a esfuerzos térmicos o ~ccánicos que podrían 
romper el empaque. 



Capítulo 2 

Destilación por Lotes 

En las operaciones discontinuas se carga una cantidad inicial de material en el equipo y 
durante la operación se retiran de forma continua una o más fases. Un ejemplo familiar 
es la destilación ordinaria. de laboratorio, en la que se carga líquido en un calderín y se 
calienta hasta ebullición. El vapor que se forma se retira y condensa en forma continua. 

En las separaciones discontinuas no se alcanza el estado estacionario y la composición 
de la carga inicial va.ría con el tiempo. Esto cla lugar a un aumento de la temperatura 
del sistema y a una disminución de la cantidad relativa de los componentes de menor 

temperatura de ebullición en la carga. al a,nmzar la destilación [10]. 

2.1 Destilación por Lotes Simple 

La forma más simple de un destilador por lotes consiste en un recipienlc calentado¡ usual· 

mente llamado olla o hervidor, un condensador y uno o más tanques recibidores. 

No se provee a este equipo de empaques o plalos encima del hervidor¡ 1•s decir, lo~ 

vapores generados en el hcrvi<lor son con<lucidos <lircclamcnlc al condensador. Lo que 

significa que el sislcma completo representa sólo una etapa de cq11ilibrio; el ensamble <le 

este tipo de equipo se ilustra en la figura 2.1. 

La carga se alimenta al recipiente-hervidor a través de la línea 3 y por medio de algún 

dispositivo de calentamiento esta es llevada a su tempera.tura de ebullición. Los vapores 

generados se condensan y son colectados en un recibidor. No se suministra reflujo. La 

velocidad de vaporización es en ocasiones controlada para prevenir la ebullición brusca de 
la mezcla alimentada y para evitar la sobrecarga al condensador, pero son mínimos los 

controles de cualquier otro tipo. Este proceso algunas veces es referido como destilación 
Rayleigh. 

33 
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A: Hervidor 
B: Serpentfn de Vapor 
e: condensador 
D: Decantador 

E: Recibidor 
F: Depósito 
G: Termómetro 
H: Tubo para inyección 

directa de vapor 

Figura 2.1: Destilador por lotes simple 
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La figura 2.1 muestra una unidad de destilación por Jotes simple. Dos _eyectores de 
vapor 1 y 2, arreglados en paralelo, alimentan el hervidor A¡ por medio de un serpentín de 
vapo[ B,.o un tubo de inyección directa de vapor II, se provee el calor de vaporización. La 
mezcla de vapor generada pasa a través de la línea 5 y del cambiador de calor e' donde 
condensa y es enfriada. Por medio de un divisor de corriente de tres vías y de la línea 
6 pasa al decantador D; donde son separadas las fases, en el caso de la destilación de 
una mezcla no miscible. De este último, la línea 9 descarga un componente de la mezcla; 

generalmente agua, mientras que el producto se descarga a través <le la línea 8 al tanque 
de almacenamiento E. 

Si se desea destilar continuamente, se desconecta el sistema indirecto de calentamiento 
y se inyecta vapor directamente a través de la línea JI. Si la mezcla a destilar no contiene 
agua, el producto se recupera por medio del divisor de corriente de tres vías, la línea i, el 

depósito F y la línea 12; mientras que los gases no condcnsabl~s, en su mayoría aire, se 
liberan a través de la ventilación l:l. Ges un termómetro útil para seguir el progreso de la 
destilación. 

El líquido de enfriamiento del condensador es generalmente agua a temperatura am­
biente, se suministra al cambiador de calor en la línea 10, es retirado por la línea 11 y es 
enviado a la torre de enfriamiento para ser nuevamente introducido al sistema. 

Si la temperatura de destilación de una mezcla es menor que la temperatura de con­
densación del vapor de agua; es posible destilarla haciendo pasar vapor saturado para 
calentarla. a esta operación se le llama destilación por arrastre de vapor. 

En todos los demás casos, donde la temperaluradc ebullición de la mezcla es mayor a 
la del vapor saturado es necesario entonces inyectar directamente al líquido vapor sobrcca­
lentad.o, o bien transferir el calor de vaporización por medio de fuego directo o superficies 
calentadas como una chaqueta o-un serpentín de vapor. 

El vapor en el serpentín, una vrz condensado pa.sa por la trampa de vapor J, es entonces 
recirculado a las calderas, donde el todavía alto contenido entálpico de estos condensados 
es aprovechado como medida de ahorro de consumo de encrgcticos. 

La inyección directa de vapo~ se utiliza debido a que rste puede ser condensado junto 
con los vapores del producto¡ donde el agua formada puede separarse por decantación 
gracias a su inmiscibilidad con algunos componentes. 

Al finalizar la operación, una vez que la mezcla en el hervidor se ha agotado del 
componente más volátil se desconecta el sistema de calentamiento y se procede a drenar el 
destilador a través de la línea 4, quedando lista la unidad para el siguiente lote. 

El destilador por lotes simple sólo proporciona una etapa de equilibrio de separación, su 
uso se restringe regularmente para trabajo preliminar en el cual los productos se someterán 
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a una separación posterior, cuando la mayoña. Clel componente vol..itil debe ser removida 

del lote antes de que sea procesada de nuevo o para. separaciones sinúlarcs no críticas [12). 

2.1.1 Destilación Diferencial 

En la destilación por lotes de una sóla etapa, el líquido es vaporizado y el vapor se retira 
conforme se produce. Cada cantidad de materia diferencial de vapor está en equilibrio con el 
líquido que permanece en el destilador. La cQmposición del líquido cambiará al transcurrir 
la destilación, ya que el vapor .formado es siempre más rico en el componente má.s volátil 
que el üquido que lo originó. El resultado es un continuo agotamiento del componente más 

volátil en el líquido [12). 
Si representamos las moles de vapor con V, las moles de líquido en la olla con L, la 

fracción mol del componente más voltftil en este líquido con x, la fracción mol del mismo 
componente en el vapor con y¡ el balance de materia total es: 

dL = -dV (2.1) 

si se forman por vaporización dV moles de composición promedio y; un balance de 
materia. para. el componente más volátil, da: 

d(Lx) = -y(dV) 

que diferenciando resulta: 

xdL + Ldx = ydV . 

combinando las ecuaciones 2.1 y 2.3, da: 

ydL = -ydV __ 

xdL + Ldx = ydL 

y multipliqi.ndo la ecuación 2.4 por ( if;) 

que arreglando obtenemos: 

dx 
x+LdL =y 

L 
x-y=-dLdx 

(2.2) 

(2.3) 

(2.4) 
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multiplicandola por -1 y acomodando: 

o: 

y-x=Ldx 
dL 

separando las fracciones mol de los- flujos:-

dL . . dx 
,-. - ¡;:_=-'y- X 

e integrándola entre .¡¡; ciihibio:fi!litci·d~Í estado iniéial i, al estado final /: - . ' .. :- '· ,·. 

¡LJ dL = f'J ...!!=_. 
ÍLi L Ín y - :r 

reso]Viendo la integral del lado izquierdo de la ecuación anterior: 

ln!:L =· ¡•I ...!!=_. 
L¡ Írt y- X 
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(2.5) 

(Ú) 

que para. obtener una integral positiva se invierten los límites de integración; entonces 
la ecuación 2.6 queda como: 

ln!:i_= ¡·;~ 
L¡ f.¡ y-x 

(2.7) 

Mejor conocida como la ecuación de Rayleigh¡ donde el subíndice i representa. la 
condición inicial y f la condición final del líquido en la olla destiladora. 

Si se asume el equilibrio entr~ el líquido y el vapor, el lado derecho de la ecuación 2.7 

se puede evaluar graficando x vs c~,:.r) y calculando el área ha.jo la curva resultante de esta 

gráfica entre los Ümites X¡ a Xf· 

Si la mezcla es un sistcm_a de dos componentes, para. el cual la volatilidad relativa a es 
constante o se pudiera encontrar un valor promedio adecuado para el intervalo considerado, 
entonces la relación que define la volatilidad relativa, 

y/x 
ª = (1 - y)/(1 - x) 

(2.8) 
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puede sustituirse en.la. e?u~6'~ 2}'Y e\~oslbl~ i~tegrarladi~~ctamente: 

· · ,. jf~,n~Í7 ).fr;~¡t1 '.~J:d:~:;~J ~;~.G~= :; J (2.9) 

. valor~ .. ~~~ii~iit:m:~~1~;:;~;::Z1! ·:::~.~~;;º::::,mporiente.,··¡ ·10• 

7~ /~"',)~ . t-~~; .~ :~ = <>A,8 (:~) (2.10) 

~-u~-cio ~~~·-s~ºi-~t~~~; cibtcñ~mas: 

In (LAJ) = <>A,B (Le¡) 
LAi LBi 

(2.11) 

Donde LAi y LA¡ son las moles de componente A en el hervidor antes y después de la 

destilación, La¡ y LBr son las moles correspondientes de componente B.(11] 

El destilador por lotes simple proporciona sólo una etapa ideal de equilibrio¡ es decir, el 
efecto de separación de este equivale al de un plato teórico, su uso se restringe regularmente 
para. trabajo preliminar en el cual los productos se someterán a una separación adicional. . . 

2.2 La Columna de Rectificación 

2.2.1 Efecto de la Sección Empacada en la Rectificación 

La mejor separación posible de una mezcla líquida puede ser efectuada sujetándola. tan 
frecuente como sea necesario a los dos procesos básicos <le enriquecimiento por vaporización 

y enriquecimiento por condensación parcial. 

Para completar esto, el vapor que sube desde una mezcla líquida es reintro<lucido en 
la misma. Debido a la diferencia de temperatura entre la fase vapor y la fase líquida, parte 
del vapor es condensado y el calor de condensación libera vapor fresco del líquido. Este 
proceso se lleva a cabo en platos intercambia.dores o rectificadores 1 o bien en una altura 
equivalente de empaque en una columna, en la cual la mezcla. líquida se acumula y se le 
adiciona vapor de tal manera que haya una grn.n superficie de contacto entre el vapor y el 
líquido, permitiendo un mejor intercambio de calor y de materiales. 
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Ya que el vapor que abandona un plato o la altura equivalente de cmpaquel debe tCñer 
una mayor concentración del componente más volátil que el vapor a.Ji mentado a ese plato, 
es necesario alimentarlo continuamente con líquido fresco teniendo una concentración del 
componente más volátil la cual exceda a la del líquido que abandona dicho plato. Este 
líquido es llamado reflujo. Si no hay reflujo, un plato intcrcambiador no puede cambiar 18. 
concentración del vapor. . 

2.2.2 Montaje de los Condensadores de Reflujo 

El reflujo que fluye hacia abajo en la columna es generado por licuefacción de los \'apares 
que salen de la parte alta de esta, en un condensador. Parte del condensado es rcflujado a la 
parte alta de la columna de rectificación y el balance constituye el producto. Hay dos ma­
neras diferente; de montar un condensador de reflujo, cada una teniendo sus caractcn'slicas 
especiales. 

En el montaje que se muestra en la figura 2.2, lodo el vapor que abandona la parte 
alta de la columna va a un condensador donde es condcnSado totalmente. El líquido que 
sale de este cambiador de calor es dividido en dos corricntc.s. Una corriente forma el reflujo 
el cual se regresa a la parte alta de la columna, mientras que la otra corriente pasa a un 
enfriador y es recobrada como producto. 

Así el condensador de reflujo trata a ambos, al reflujo y al producto. Ya que los vapores 
del desti1ado siempre contienen ga.c;es que consisten principalment _ de aire, es necesario 
instalar después del condensador de reflujo, un enfriador de gas o condensador de ventilación 
donde los gases condensables se licúan y fluyen entonces al enfriador de producto. En 

adición, las válvulas Vi y V3 en la figura. 2.2 pueden ser ajustadas de tal manera que la 
relativamente pequeña cantidad de Uquido formada en el condensador de ventilación es 
drenada a través de V-z. Una ventaja de este esquema es que fijando la válvula Vi es posible 

regular la cantidad de producto y de reflujo precisa y convenicntc1r1cnte. Los gases son 
separados a la temperatura del líquido en el condensador de reflujo. Esla tempera.tura 
excede a la del producto que fluye del enfriador. Con este arreglo la separación <lel gas es 

más efectiva, ya que corno regla, la solubilidad de los gases es mayor a temperaturas bajas. 

Alternativamente, es posible extraer calor de los vapores hasta un grado sólo suficiente 
para suministrar el reflujo requerido. Entónces el reflujo pasa directo del condensador a Ja 
parte alta de la columna como se muestra. en la figura 2.:J. 

Los vapores no condensados fluyen entonces a un cambiador de calor adicional el cual 

1 Ambas como etapas de equilibrio 
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Figura 2.2: Montaje de un condensador de reflujo involucrando condensación total 

es usualmente referido como condensador-enfriador. En esta unidad no sólo condensan 

los vapores del destilado, sino que también el líquido formado es enfriado abajo de su 
temperatura efe condensación y recobrado como producto. 

Con esta instalación, el vapor que sale del condensador de reflujo es más rico en 
el componente más volátil que el resto del vapor original que entra al condensador, ya 
que se lleva a cabo un enriquecimiento del componente de menor punto de ebullición por 

condensación parcial. 
La ventaja de este arreglo es que el condensador provee un efecto de enriquecimiento 

adicional, no sólo generando el reflujo, sino que también reemplaza a una altura limitada 
de una columna rectificadora. En este caso la condensación final de los vapores se lleva a 

cabo en el último enfriador (condensador-enfriador). 

2.2.3 Arreglo de un Equipo de Destilación por Lotes 

La combinación de los dispositivos descritos, por medio ele los cuales las mezclas líquidas 
pueden ser separadas, resulta en una unidad de destilación por lotes. El arreglo de tal 
unidad se muestra en la figura 2.4 la cual se refiere a un sistema usado a escala industrial 

para separar alcohol y agua. 
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Columna de 
RecUHcacl6n --

Figura 2.3: Montaje de un condensador parcial 
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Los vapores generados en el rchervidor A se conducen por la línea 1 a la columna de 

dcl:ltilación B donde son enriquecidos en el componente más voláli1 1 al salir ele esta pasan 
a través del conducto 2 al condcnsador-subenfriador e' donde se condensan totalmente y 
son drenados por medio de la línea 3 ·al tambor de reflujo D. 

El líquido proveniente del tambor de reflujo inunda la cámara de la bomba centn'fuga. 
E, la que por medio de la línea 4, el divisor de corriente F y la tubería 5 bombea una 

fracción del Jíquido condesado cOmo reflujo a la parte alta de la columna, mientras que el 

resto pasa por la línea 6 al tanque recibidor (no mostrado). 

El líquido que sale de la columna (reflujo) que tiene una concentración mayor de el 

componente más pesado que el h(¡uido que enlrn a al domo de la columna, es intoducido 
de nuevo al rchervidor a través de la tubería 7 donde es pcrícctamcntc mezclado con la 
solución que hay en este por medio del agitador l. 

Los gases no condensables compuestos en gran parte de aire, escapan a través de 
Ja ventilación 8. La línea 9 suministra el vapor de calentamiento a la calandria G para 
asegurar una salida constante de producto. La vcilvula de control /1 es activada por un 

regulador (no se muestra en la figura). La línea 10 transfiere un impulso de la presión de 
destilación al regulador. 
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A: RQ"lervi:1cr 
8:Co1Jnna 
e: conoorsador Total 
O: Tambor do Refl4o 
E: Bomba de F.ofiujo 
F: DivsordeOmterrte 
G:caandrla 
H:VáV\.lado Contr.JI :feVa.J:or 
1: Agt:ador 
J: Termórr101·os 
K:TranpadoVapo· 
L.: lndcadores :fe Fu¡o 

Figura 2.4: Arreglo de los equipos en una unidad de destilación por lotes ~n la. industria 
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Este regula.dar es el equipo de control más importante que mantiene la salida. de 
producto en el nivel deseado. Entre más alta es la velocidad de ebullición y consecuente­
mente la. salida de producto, mayor es la caída de presión del vapor al pasar a través de la 
columna. La diferencia de presión entre el rcherviclor y el condensador es de alguna manera 
una medida de la carga de la columna. 

En el caso de que el condensador de la columna esté abierto a la atmósfera, controlar 

la salida se refiere a mantener la presión de exceso del rchcrvidor arriba de la presión 
atmosférica. En muchos casos el efluente de este regulador es agua. Así el control de 

flotador que se muestra en la figura 2.5 da resultados satisfactorios. 
El exceso de presión en el rehcrvidor actúa sobre el líquido en la. parte baja del re­

gulador; estos están comunicados por una tubería.. La ciimara superior del regulador se 

conecf.a a la inferior por medio de una tubería igualadora de presión. Si la presión en 
el rchervidor aumenta, el nivel en la cámara superior aumentará proporcionalmente. El 

flotador en esta tíltima activa una palanca. que mueve la. válvula reguladora. en la línea <le 
vapor, obstruyendo el flujo de este hacia la calandria. 

La condición opuesta en el rchcrvi<lor causa ur1 efecto contrario en d regulador. El 

espacio interior de la cámara superior puede aumentarse o reducirse para ajustarlo. 

Como en el caso de columnas empacadas hay una relación definida entre eficiencia 
y caída de presión, la pérdida de presión debe mantenerse en el nivel que proporcione la 

eficiencia más alta posible de la columna. 
También es posible suministrar como medio de calentamiento al rehcrvidor vapor di­

recto, el cual agota al residuo del componente más volátil remanente. El residuo C'S drenado 

por el conducto 11 al finalizar la operación, esto es, cuando la mezcla en el rchcrvi<lor ha 

sido despojada de los componentes esperados como productos, o cuando f'I destilado ha 

alcanzado la composición de espCciíicación. Después se alimenta material nuevo a separar 

a través de la. conccción 12¡ quedando listo el equipo para el proceso del siguiente lote. 

El agua de enfriamiento se suministra a.l condensador por la línea 13 y abandona a 

este a través de la tubería 14 por la que es conducid<t. a la torre de enfriamiento para 

postcriorm:ente ser recirculada al sistemñ [12}. 

2.3 Operación de una Columna de Destilación por 
Lotes 

El modelo matemático de la destilación por lotes es complejo debido a la presencia de la 

retención del líquido en la sección empacada de la columna y en la parte alta del equipo (con-
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Figura 2.5: Control automático de la presión del vapor 
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dellsador y tambor de reflujo). Este modelo consiste de un sistema riguroso de ecuaciones 

diferenciales simultáneas, que no es posible manejarlo anaüticamcntc y es numéricamente 
inestable. 

Esta inestabilidad aumenta para. retenciones del líquido pequeñas pero no desprecia­

bles en relación a la cantidad de líquido en el rchcrvidor. 
Los modelos reportados en la literatura permiten la. determinación del perfil de com­

posición y temperatura en la columna durante el periodo de operación con retiro de pro­

ducto. 
En los modelos con retenciones apreciables, las composiciones de estas, incluyendo 

la del rchcrvidor al final del periodo de arranque, se consideran como las condiciones de 

iniciales para el periodo de operación con retiro de destilado. 

El tiempo consumido en el arranque del equipo cuando este tiene una gran retención 

de líquido, puede ser una íracción considerable del tiempo total de la destilación, par­

ticularmente cuando se trata de separar componentes con puntos de ebullición cercanos. 

Consecuentemente, para optimizar todo el proceso, el periodo de arranque debe ser con­
siderado como parle del ciclo completo de la. destilación por lote.<1. 

En el periodo de arra.nque se tiene que llevar a cabo un cambio muy rápido en la 

composición, de manera de alcanzar el valor preestablecido de la. concentración del líquido 

en el condensador lo más pronto posible. Se pueden hacer algunas modificaciones en el 

procedimiento de arranque o bien pueden usarse las caractcristicas del equipo para reducir 

tanto como sea posible la duración de este periodo. 

Se propone que el equipo de la parte alta de la columna sea modificado de manera de 

acercarse lo más posible al flujo tipo pi.<;tón dentro del condensador. Se ha demostrado (45) 1 

que este comportamiento en lugar de un mezclado completo del líquido, reduce la inercia a 
cambios de composición y permite un arranque rápido del equipo con el consecuente ahorro 

de energía. 

2.3.1 El Arranque 

E1 periodo de arranque consiste de los tres siguientes pasos consecutivos: 

l. Precalentar la carga en el rehervidor hasta su temperatura de ebullición. 

2. Llenar las retenciones de la columna y condensador 

3. Operar el equipo sin retirar producto destilado hasta que las condiciones en la columna 

no cambien (estado estable). 
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La. duración del primer paso puede considerarse despreciable en relación al tiempo 
total de la destilación. La duración de los pasos 2 y 3 es importante debido a la energía 
consumida durante la ebullición. 

El llenado de las retenciones en el paso 2 puede llevarse a cabo en dos formas diferentes: 
(2a) directamente con líquido del rehcrvidor a la temperatura de ebullición¡ o bien (2b) 
operando la unidad sin rcflujo-i.c, 1 con sólo una etapa teórica de rectificación. Los vapores 

formados en el rchcrvidor se condensan y se acumulan en el equipo de la parte alta hasta 
que el líqui<lo llena la retención de la columna y condensador. Este modo ha sido propuesto 
pero no se ha aplicado en simúlación o en la. práctica. 

Paso 3 1 sin retirar producto, se evita tener que excluir una porción previa de des­
tilado que no satisface las especificaciones requeridas o mantener un reflujo muy grande 
al principio del periodo de la toma de destilado para obtener un producto dentro de las 
características deseadas. 

El paso 3 puede realizarse de dos maneras distintas: (3a) a reflujo total, i.c., regre­

sando todos los vapores condensados como reflujo¡ (3b) a reflujo finito, i.e., regresando sólo 

una porción de los vapores condensarlos como reflujo al domo de la columna y el resto dircc­
tamcnt.c al rehcrvidor. La primera cambia la composición más rápido en el equipo y lo lleva 

a régimen permanente con una concentración más alta en la retención del condcnsaClor. 

El periodo de loma de producto empieza cuando la retención en el condensador alcanza 
el valor deseado que depende de la política de operación a seguir, así que las ecuaciones del 

modelo en el paso 3 deben describir el cambio de la concentración respecto al tiempo, para 
saber cuando exactamente podemos empezar a retirar el producto destilado. 

La manera más común de realizar el paso 3 en la. práctica es a reflujo total hasta que 
la concentración del líquido en el tambor de reflujo alcanza la concentración requerida, es 

entonces cuando comienza el periodo de toma <le producto, operando el equipo con reflujo 

constante o con la política óptima de reflujo [1]. 

2.4 Destilación por Lotes con Rectificación 

Para obtener productos con un intervalo angosto de comp·osición, se usa un destilador 

por lotes que consiste de un rehcrvidor una columna de rectificación, un condensador, un 

tambor de reflujo y algún medio divisor de corriente (para enviar una parte del condensado 

como reflujo) y uno o más tanques recibidores de destilado. 

La temperatura del destilado es controlada para que el reflujo esté a la temperatura 
de la columna o cuando menos cerca de ella, para permitir una verdadera indicación de la 
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cantidad de reflujo y para mejorar la operación de la columna. 
En algunas instalaciones se utiliza un cambiador de calor sub-enfriadorpfl,ra disminuir 

la temperatura del resto de destilado¡ y así envié}J'lo a un recibidor para almacenamiento. 
La columna puede operar a presión elevada o bien al vacío¡ en este caso se deben 

incluir medios apropiados para alcanzar la presión deseada. 
Los métodos de diseño de equipo para los componentes de un destilador por lotes, 

excepto el rchcrvidor, siguen los mismos principios que se presentan para unidades conti­
nuas¡ pero el diseño debe verificarse para cada mezcla, si es que se van a procesar varios 

sistemas¡ también debe ser verificado para más de una conccntración de la mezcla, ya. que 
la. composición en la columna cambia. conforme la destilación progresa. 

El diseño del rehcrvidor se basa en el tamaño del lote, (carga) así corno en la velocidad 
de ebullición requerida. 

En la operación, el lote del líquido se carga al rchcrviclor y el sistema es llevado a 
régimen pcrmanentc 1 (estado estacionario) bajo la condición de reflujo total. U na vez 
alcanzado este cstado 1 se retira continuamente una porción Jd condensado de la parle alta 
de la columna, de acuerdo con la política d<> reflujo establecida. 

Al transcurrir la destilación de una mezcla multicomponenlcs se hacen algunos cortes, 
cambiando alternadamente los tanques recibidores, para a.sí obtener los componentes sepa­
rados. Durante estos cortes la condiciones de operación pueden ser altcradcts. 

Toda la columna opera como una sección de enriquecimiento. Conforme el tiempo 
transcurre, la composición del material que se está. destilando es más pobre en los compo­
nentes más volátiles y la destilación de un corte &e termina cuanJo el Jcstilado acumulado 
alcanza la composición promedio requerida. 

El avance de Ja destilación por lotes puede ser controlado de varias maneras. 

l. Reflujo constante, variando la composición del destilado. 

El reflujo se fija a un valor predeterminado y se mantiene durante toda la corrida. 
Como la composición del líquido en el rchervidor está cambiando continuamente, la 
composición instantánea del destilado también varía .. 

2. Con1posición del destilado constante, variando el reflujo. 

Si se desea mantener una composición constante del destilado en el caso de un sistema 
de dos componentes, la cantidad de reflujo regresado a la columna debe incrementarse 
gradualmente durante el transcurso de la destilación. 

La mezcla líquida en el rehervidor se consume gradualmente del componente más 
volátil. Finalmente1 se llega a un punto en el cual la relación de reflujo alcanza un 
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valor muy alto. En ese momento se carga'.n los redbidores, ~e ::-r~dllce, la relación de 
reflujo Y se toma, como antes, un corte intermedio: Esta técni~a/ también -puCde 
aplicarse a mezclas multicomponentcs. 

3. Otros métodos de control. 

Para fijar el patrón de operación de la columna se puede emplear un procedimiento 
cíclico. -

La unidad opera a reflujo total hasta que se establece el equilibrio. Es entonces 
cuando se retiran durante un periodo corlo de tiempo, los vapores ya. condensados; 
es decir, no se regresa a la columna una porción de este lfquido como reflujo. 

Después de esto se regresa. la columna a la condición <le operación a reflujo total. 
Este ciclo se repite exhaustivamente a lo largo del curso de la destilación. Como se 
puede suponer este método requiere de mayor atención y cuidado que los anteriores; 
lo que lo hace poco favorable económicamente. 

Otra posibili<la<l es optimizar la relación <le reflujo de manera de lograr la separación 
deseada en un mínimo de tiempo [53]. 

Las operaciones complejas pueden involucrar el retiro de corrientes laterales, pro­
visión de intercondensa<lores, adición de alimentaciones en diferentes niveles de la sección 
empacada de ~a columna y alimentación periódica al rehervidor durante la. operación. En 
el Capítulo 4 se analiza un modelo de simulación involucrando este tipo d~ operaciones. 

2.5 Efectos de la Retención en la Rectificación 

Para alcanzar una separación razonable y para obtener cortes de productos de una pureza 
deseada en un destilador por lotes, es necesario rectificar los vapores generados en el re hervi­
dor en una columna ya sea empacada o de platos. Regularmente esta columna no contiene 
demasiados platos, ya que la destilación por lotes consiste solamente de la sección de rectifi­
cación. Como se muestra en la fignra 2.6, una vez que la concentración <lcl componente más 
volátil en el rchcrvidor se acerque a la curva.de equilibrio, la curva <le operación intcrsectará 
la curva de equilibrio1 sin inpurtar el número de etapas instaladas en la columna. 

Mientras que la concentración del componente más volátil en el rehcrvidor permanezca 
considerablemente alta, la pureza del destilado se mantendrá. razonablemente constante. 
Sin embargo, conforme este componente se consume, la concentración de la parte alta de 
la. columna disminuye rápidamente. 
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Concentración mínima en el 
rehe!Yidor 
(ndmero infinito de etapas) 

Coricenlradón en 
el rehervidor con 
4 eta¡ias. 

0.5 XA /LO 
concentración de 
la parte alta 
especificada. 
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Figura 2.6: Punto crítico de intersección de la.s líneas de operación y equilibrio al agotarse 
el componente más volátil en el rchcrvidor. 
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Cuando la relación de reflujo se mantiene Constante durante la separación de los dos 
componentes clave, la composición del domo cambiará continuamente, y la concentración 
final del destilado será el promedio de la cantidad de todo el corte colectado en el recibidor 
de producto. Un retiro muy rápido de producto (relación de reflujo baja) reducirá. el tiempo 
de colectado de producto, a costa del detrimento de la calidad del producto. Un retiro muy 

lento de destilado (relación de reflujo alta) resultará en un recobro máximo de producto, 
pero a un largo y costoso tiempo de operación. 

Para mantener una composición de domo constante, es necesario aumentar la relación 

de reflujo continuamente conforme la destilación avanza. Esto retrasa el punto de inter­
sección de las línea..'I de equilibrio y operación, ocasionando con esto un tiempo mayor de 
destilación. La operación es considerada terminada cuando un siguiente incremento en la 
rClación de reflujo reduciría el flujo de destilado a. tal grado que el tinmpo para complct~r 
Ja destilación se extiende más allá. de los Hmilcs económicos. 

El arreglo acostumbrado para la operación de las columnas de destilación por lotes 
es la combinación del modo de operación a. reflujo constante con el modo de operación a 
relación de reflujo variable. Usualmente se aplican dos o tres relaciones de reflujo diferentes 
para cada corte de producto. Se ha encontrado que para un cierto número de ctapqs, las 
variaciones en la relación de reflujo y e~ el tiempo de colectado de producto, tienen poca 
influencia en la capacidad total de nn rehcrvidor 1 siempre y cuando estas estén dentro de 
límites razonables estabilizados por la operación del rchcrvidor, ya sea a relación de reflujo 
constante o co'mposición de destilado tambi<!n constante. 

Los investigadores han dedicado mucho trabajo para fijar el efecto de la retención 
de líquido en la eficiencia de separación en las columnas de <lc::itiJación por lotes. Durante 
muchos años, cualquier retención en una columna se consider.i.ba dañina. Estudios recientes 
indican que una cantidad limitada de líquido en la columna podría en realidad optimizar 
la capacidad de la columna. 

La existencia de una retención finita crea un "efecto de estabilización/' que causa que 
la composición cambie más lenta que "instantáneamente," como tienden a indicar las condi­
ciones de equilibrio. De esta manera, la pureza del domo permanecerá. alta más tiempo 
de lo que mostrarían los cálculos teóricos 1 especialmente cuando la relación de reflujo es 

relativamenie baja (probablemente < 8) y el reflujo al salir de la columna es mezclado 
rápidamente con el contenido del rchcrvidor. El efecto de retraso es menos pronunciado 
cuando la relación de reflujo es alta, una condición que se encuentra frecuentemente cuando 
se requieren cortes de alta pureza. Las referencias de la literatura parecen indicar que una 

retención de columna de hasta el 10% de la carga alimentada al inicialmente al rchcrvidor 
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podría realmente mejorar la operación de los destiladores por lotes. Arriba clcl 15% de 
retención aparenta tener un efecto negativo y la capacidad de la columna es reducida. La. 
capacidad puede ser optimizada postcriormcnlc reduciendo la retención externa de desti­
lado. La. eliminación de tambores de reflujo sustituyéndolos por divisores de flujo colocados 
en la misma línea. minimizará el tiempo de cquilibración y por lo tanto permitirá cambios 

rápidos de la concentración entre los cortes de producto destilado [13}. 

2.6 Métodos Gráficos 

Sin embargo, se aprecia que el siguiente método gráfico es más sencillo, presenta 
los resultados en una forma más intuitiva que cualquier otro método, analítico o 
gráfico, 11asta ahora propuesto, y es suficientemente exacto para todos los usos 
prácticos. (10] 

Warrcn L. McCabe y Edwin W. Thicle, 1925 

2.6.1 Diagrama de McCabe-Thiele 

La.s ecuaciones adecuadas para el análisis de destilación binaria de flujo continuo fueron 

desarrolladas a finales del siglo XIX por Sorel (1893), pero el método más simple y más 
instructivo para analizar las columnas de destilación binaria es el acercamiento gráfico 
planeado por McCabc y Thiclc (1925). El método hace uso del hecho de que la com· 
posición en cada punto es completamente descrita. por la fracción mol de sólo uno de los 
dos componentes. 

Este método asume que el calor latente de vaporización de una sustancia es indepen­
diente de su composición; por lo tanto, el mímero de moles ele vapor condensado por el 
líquido en cualquier etapa de cqÚilibrio de la. columna, es igual al número de moles de vapor 
que se forma nuevamente. Por co~siguicntc, la cantidad de vapor que entra y que sale de 
la etapa de equilibrio es igual y constante a lo largo de toda la columna; esta condición 
también se cumple para la fase líquida. 

Un balance de materia escrito para el envolvente .4, en la figura. 2.7, cortando debajo 
de cualquier etapa de equilibrio y la parte alta de la columna da lo siguiCnte: 

Balance de materia total 

Vn-• = Ln-1 + D (2.12) 
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Balance d!! ~_aterí~ para un componente 

(2,13) 

(2.14) 

Esta es la ecuación de una línea recta en una gráfica de la composición del vapor 

contra la composición del líquido, donde Ln-i/Vn-"J es la pendiente, la recta intercepta el 

eje de ]as ordenadas en el punto D/V'n-2 y a la línea de 45º en xn = y 0 • 

Ya que los flujos molares de la fase vapor y la fase líquida son constantes a lo la.rgo de 
toda la columna, se pueden eliminar los subindiccs, obteniendo así: 

(2.15) 

Que es la ecuación de Ja línea de operación o Ja ecuación de balance de materia para 
la columna de rectificación. 

En una destilación por lotes las composiciones en todos los puntos están cambiando 
continuamente. Como resultado no se puede hacer un análisis de operación de la columna, 
como el de régimen permanente empleado para la destilación continua. En cada sección de 
la columna está ocurriendo un proceso de mezclado tal que 

Entrada - Salida = Acumulacion 

(2.16) 

Donde M es la retención del líquido en una etapa n cualquiera de la columna. Se 
asume que la retención del vapor es despreciable debido a la baja densidad de este y a 
que el líquido en la etapa está bien mezclado; de otra. manera XA, en el lado derecho de la 
ecuación sería el promedio a travci ele la etapa de equilibrio en lugar de ser la fracción mol 
de salida de la etapa. 

La retención en las etapas es en ocasiones lo suficientemente baja para permitir' que el 
término de la variación respecto al tiempo sea despreciado en comparación con los términos 
del lado izquierdo de la ecuación 2.16. Esta situación ocurre cuando la retención en las 
etapas es una fracción pequeña (5 % o menos) de la carga en el rehervidor. Aún se pueden 
empicar las ecuaciones para una columna de destilación continua en régimen permanente, 
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Figura. 2.7: Balance de materia para el desarrollo de las ecuaciones1 en el método gráfico 
de McCab.,..Tbiele. 
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para describir las composiciones dentro de la columna de destilación por lotes en cualquier 
instante. Esto además quiere decir que el diagrama de McCabe-Thicle puede usarse para 
relacionar las composiciones, dada una mezcla binaria. Sin embargo, la retención en el 
rehervidor sigue siendo un factor importante. 

Es posible operar una columna de destilación ya sea manteniendo una relación de 

reflujo constante durante todo el proceso, o variar la relación de reflujo de una manera ar­
bitraria. Dos políticas de reflujo obedecen a este análisis relativamente simple, i.e., relación 

. de reflujo constante y compo.->ición de destilado constante. 

El análisis de McCabc-Thiele para una columna con poca retención operando a reflujo 
constante se ilustra. en la figura 2.8. Las líneas de operación a diferentes tiempos son 

una serie de líneas paralelas, siendo las pendientes iguales ya que L/V es constante. La 

construcción del diagrama para una composición de domo de xA,di se muestra con línea.s 

continuas. Ya que el componente l\. es el que se retira. preferentemente en la destilación, 
XA,b, y por consiguiente x,.,,d, será menor a un tiempo posterior. Las líneas punteadas 

describen la operación para otro instanle cuando la composición del domo es XA,ch. En 

cada caso la línea de operación de pendiente conocida se dibuja más abajo del valor de 
XA,d bajo consideración. En la fig 2.8 se dibujan escalonadas tres etapas <le equilibrio y un 

rchcrvidor para las dos composiciones de destilado, de este modo se obtienen los valores de 
XA,b· De esta manera XA,b puede relacionarse con xA,d para todos los va.lores de XA,d• 

La figura 2.9 indica el análisis para el caso en que varía la relación de reflujo para 
obtener una composición de destilado constante. Las líneas de operación parten del punto 
que representa la concentración del destilado que se desea mantener en un valor constante. 
Para cada línea de operación el número de etapas requeridas puede ser dibujado en escalones 

hacia aba.jo para dar XA,b como función de L/ el. Los subíndices 2 en la figura 2.9 se refieren 

a un instante posterior a.l del subíndice 1. 

La capacidad de una columna ele destilación se limita generalmente por una velocidad 
del flujo de vapor, como se discute adelante en c1Capítulo3. Si el flujo <le vapor se mantiene 
constante y la relación de reflujo aumenta gradualmente para mantener la composición del 
destilado constante, la velocidad de flujo del destilado debe disminuir conforme el tiempo 
pasa. 

La cantidad total de vapor que se debe generar en el rchcrvidor y, por consiguiente 

el tiempo requerido para alcanzar una cierta composición de fondos (o bien una cierta 

cantidad de destilado colectada), puede calcularse sabiendo que L/V es función de XA,bi 

esto se obtiene de la construcción del diagrama en la figura 2.9 [5:J). 
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Figura 2.8: Destilación por lotes a reflujo constante; tres etapas de equilibrio más un 
rchervidor. 
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Figura 2.9: Destilación por lotes a composición de destilado constante; tres etapas de 

equilibrio más un rchcrvidor. 
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2. 7 Destilación por Lotes vs. Continua 

Ya se ha señalado que la destilación por lotes proporciona. más flexibilidad operacional que 
una destilación continua y es por lo regular más adecuada para la operación de rnullipro­

<luctos. Por otro lado, una destilación por lotes requiere considerablemente más labor y 

atención. Estos factores son usualmente los más importantes al sclccionar el tipo de pro­
ceso de separación¡ sin embargo, es también instructivo considerar la calidad de separación 
lograda por los dos tipos de <lcstili1ción. La pureza de producto que se alcanza con la desti­
lación de Raylcigh de una sóla etapa l'S comparable con la que se logra. con un separador de 
flash. Si una vaporización de flash se hace succsivri.mcntc, la pureza de produc~o obtenida 
es comparada con la que se obtiene en una columna de destilación por lotes. 

Rcfiriendonos a la figura 2.8, para la operación a reflujo constante, suponga que la 

composición final de los fondos es X~t.l>J· En una destilación continua con tres etapas de 

equilibrio más un rchervidor, la composición del domo será XA,d:i. En una destilación por 

lotes sólo la última cantidad de destilado tendrá esta composición. Todas las porciones 

previas de destilado scn.í.n más ricas en el c:omponentc A (el más volátil), y de aquí que el 

promedio de XA,d para el destilado acumulado será. mayor que XA,di· 

Una desventaja de la destilación por lotes es que la. columna proporciona acción rcc­
ti/icadorn pero no acción agot .• 1dora. Consecuentemente es posible obtener un destilado de 

alta pureza, pero el recobro del componente menos volátil es pobre. Esto pasa porque xA.1, 

en la gráfica de la figura. 2.8, no puede ser reducida mucho sin que x..i,d sea reducida subs~ 

tancialmente, para obtener una buena recuperación del componente más pesarlo 11Rando 

este tipo de destilación, se tendría que usar una relación de reflujo muy grande¡ trayendo 

como consecuencia un mayor tiempo de operación. Esto no sucede en el caso de columnas 

de destilación en operación continua; ya que estas sí despojan al producto del fondo del 
componente más volátil, gracias a que cuentan con una sección de agotamiento. 

Una manera de vencer el problema del recobro del componente menos volátil en los 

fondos es tomando un corte intcrfficdio; la columna opera primero colectando destilado de 

alta pureza. Es entonces cuando la corriente <le producto de domo se desvía a un tanque 

de producto intermedio, la destilación continúa hasta que los fondos se concentren en el 
componente más pesado. El producto intermedio puede entonces ser mezclado con la carga 

en el siguiente lote. 

Las columnas de destilación por lotes generalmente no contienen muchas etapas de 

equilibrio. Puede verse en las figuras 2.8 y 2.9 que pocas etapas de equilibrio lJcvan 

rápidamente a la región dende las líneas de operación cruzan la curva de equilibrio. El 
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hecho de contar con más ctap8:5 en. la colu_mr.i~ scríi de. pÓco o.ningún provecho. Para 
mayor pureza. de producto en ~stos '7as0s_ lo·-:q·u~csC ·requiere -es una cantidad mayor de 
reflujo [53]. . · 



Capítulo 3 

Calidad de Separación 

Aunque las unidades de destilación por lotes son comunes en la industria de los procesos 
químicos, estas son poco tomadas en cuenta actualmente¡ debido a la considerable atención 
y tiempo que hay que dedicarle durante su operación. Sin embargo, hay situaciones donde 
Ja selección de la destilación discontinua es ju:itificada y económicamente favorable. Por 
ejemplo en corridas de producción sucesiva con diferentes procesos, cuando el uso del equipo 
es irregular y cuando la producción es relativamente baja f13]. 

3.1 Reglas Heurísticas que se Aplican a la Operación 
de Destilación por Lotes 

• Una vez que la columna ha sido instalada; la capacidad para una especificación de 
producto dada, es sólo mínimamente afectada por cambios en la relación de reflujo y 

por la lon,qitud de un corle de producto. 

• Conforme los componentes más volátiles son retirados del rehervidor, la separación 

es progresivamente más dificil. 

• Con una relación de refluio muy baja no se puede alcanzar la e.'>pecificación de un 

producto, no importa la altura de la sección empacada o el número de platos instala­

dos. 

• Es imposible recobrar en una sóla operación un componente volátil con una pureza 
alta, que representa sólo una fracción pequeña de la carga inicial. 

59 
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• Para una capacidad óptima de separación, es necesario miuimizar o eliminar la re· 

tención del reflujo en la sección cm¡mcada de la columna. Se debe diseñar esta para 

una retención del lt'quido equivalente al 10 o 15 % de la carga inicfol en el rehcrvidor. 

El diseño preciso para un sislcma de destilación por lotes puede ser extremadamente 
complicado, debido a la conducta transitoria de la columna, ya que no sólo cambian las 
composiciones continuamente durante el proceso si no que también el siguiente lote tendrá 
una composición diferente a la del anterior y quizá diferirá también en componentes y 

número de los mismos [13]. 

3.2 La Curva de Destilación: Influencia de la Re­
tención 

El curso de la destilación por lotes en columna, como el de la destilación simple, es re­
presentado por la curva de destilación, que describe la composición del líquido destilado a 
cualquier moménto dado durante la producción de destilado {14]. 

Una primera impresión del curso de la separación, se obtiene grafican<lo la temperatura 
del vapot" observada.a presión constante en la parte alta de la columna contra la cantidad de 

destilado colecta.do. Una gráfica de este tipo, registrando la destilación de una mezcla 30% 

en volumen de ciclohcxano y 70% en volumen de n-heptano; se muestra en la figura 3.1. 
La curva resultante consiste de tres partes: dos secciones horizontales que representan las 
etapas donde destilan los componentes casi puros y, entre ellas una sección con una leve 
pendiente. Esta sección indica que la composición del destilado cambia rápidamente en 
función de la cantidad de destilado, es referida como la fracción intermedia. 

En un diagrama de este tipo la temperatura. del domo registrada representa.¡ en prin­
cipio, el punto de roet'o del destilado fluyendo. Por lo tanto, si la curva del punto de rocío 
del vapor en el diagrama. t, x, X es conocida, este diagrama puede usarse para. construir la 
curva de destilación experimental'. Sin embargo, generalmente la lempcratura observada de 
la parte alta de la. columna no puede considerarse que representa. precisamente el punto de 
rocío del vapor, uno de los factorc~ que afectan a esta es el reflujo fra'o que fluye del conden­
sador pasando por el termómetro. El análisis del destilado es, por lo tanto, preferentemente 
basado en la determinación de una constante física tal como el índice de refracción, la densi­
dad, o una propiedad química, como el porcentaje de materia sulfonatablc de las fracciones 
destiladas. 

Si se desea determinar precisamente la curva de la destilación, el destilado debe colec­
tarse en un número considerable de fracciones pequeñas. 
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TEMPERATURA DE LA PARTE ALTA 
DE U. COLUMNA •e 
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Figura 3 .. 1: Destilación de una mezcla 303 en vol. de ciclohcxano y 70% en vol. n-hcptano, 

Pa.ra escoger el aparato y el procedimiento, es necesario tener cnlcndimicnto de la 
relación que hay entre el tipo y las dimensiones de la columna, así como la calidad de 
separacüfn que puede obtenerse de esta. 

La. calidad de separación no sólo depende de la naturaleza y composición de la mezcla 
para destilar, de la altura de la columna ni de la relación de reflujo escogida; si no que 
también es muy influenciada por la retención del líquido en la sección empacada de la 
columna. Como se compara c~n el caso del proceso <le lrausferencia de masa, que es 
afectado por una retención despreciable. Una rclcnción grande puede favorecer o afectar 
la calidad de separación de la columna. 

Un efecto favorable ocurre parlicularment.c a relaciones de reflujo grandes y a reflujo 
total; de esta manera, si uno desea conocer la composición Xd de un destilado obtenido 
a partir de una mezcla de composición Xb en una columna de altura Z a reflujo total; Xd 

puede encontrarse directamente en el diagrama x, X si la retención es despreciable. En 
realidad parle del contenido total del equipo (M moles) estará contenido en la columna 

como retención (H moles). 

El rchervidor por lo tanto¡ sólo contiene M'=(M-11) moles. Ahora, el contenido prome­

dio (Xh) del componente más volátil de la retención es mayor que el del h'quido en el rehervi­
dor¡ el cual, debido a que preferentemente se retira el coinponcnlc más volátil, contiene 
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menor cantidad a.ún del componente de menor pUnto de ebullición y por Jo tanto, tiene una 
composición xb, que es menor que Xb· Esto significa que la composición en la parte alta de 
la columna tampoco puede ser Xdj pero la concentración x~ es menor que xd. 

Será menor la diferencia entre xb y Xb y entre xd y Xd como el valor de M con respecto 

a H es mayor; si la retención de la columna es muy pequeña en relación a la. cantidad de 

la mezcla a destilar, su inOucncia en la composición del destilado puede ser ignorada. 
La segunda posibilidad, que la retención pudiera tener un efecto favorable en el proceso 

. de separación, es el resultado de que durante la destilación las conccntracioncscn la columna 
y en el rchcrvidor están cambiando continuamente. Esto puede entenderse mejor después 
d"e lo siguiente: 

En la ausencia de retención el ,curso de la destilación puede seguirse con la ayuda del 
diagrama de McCabe-Thiclc. Aunque la posición de la ünca de operación cambia durante la 
destilación ya que la concentración del componente más volátil en el rchcrvidor disminuye 
gradualmente, es posible encontrar en el diagrama la relación entre la composición del 
destilado y la composición de residuo dibujando el número de etapas de equilibrio teóricas 
empleadas en la destilación. 

Este método relativamente simple, no puede aplicarse si se considera la rcU::nción 
tlel líquido en la columna y en el equipo de la parte alta. La retención causa un retraso 
en la estabilización de las condiciones de operación de la columna: No puede seguirse la 
composición del residuo tan rápido como es necesario para conservar el equilibrio dinámico 
requerido pard la aplicación del método de McCahe-Thiclc. Este retraso en la estabilización 
impide retirar el Componente más voLí.til de la columna. y en consecuencia, la concentración 
promedio en esta es invariablemente mayor que la calculada a partir <le la composición del 
residuo por el método de McCabe-Thiele. Corno resultado, el efecto adverso de la retención 
puede ser compensado totalmente e incluso mejorar la calidad de separación. 

Esta mejora es más evidente si los cambios en la concentración son rápidos, lo que 
implica una destilación rápida con relación de reflujo baja¡ y si el retraso del equilibrio de 
la columna es grande¡ lo que se logra con una columna muy alta en el caso de columnas 

empacadas, o con una retención grande en cada plato (14). 

3.3 Calidad de Separación y Altura Polo 

El cálculo de la curva. de destilación puede ser importante para destilaciones en escala 
industrial, donde es necesario conocer con precisión la relación que hay entre las condiciones 
de la destilación, la pureza y cantidad rlc destilado. 
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Aunque el estudio dedicado al cálculo de esta curva ha sido principalmente para 
equipos de laboratorio, es posiblC obtenerla para columnas que operan en la industria, 
ya que no es necesario conocer toda la curva de destilación. 

Si se define un criterio adecuado de calidad de separación, es posible obtener infor­
mación del número de etapas de equilibrio y de la relación de reflujo requerida para una 
scparaci6n determinada. 

Para formarse este criterio, hacemos uso de lo siguiente en el diagrama de McCabe­

Thiclc, a condición de que el cociente (retención/carga) sea pcquc1lo o de que la velocidad 
de destilación sea baja y la columna opere ca.si a reflujo total. 

La figura 3.2 muestra la. curva de destilación de una mezcla binaria y tres gráficas del 
mét.odo de McCabc-Thiclc, representando la situación en la columna durante tres etapas 
de destilación, la cual es realizada con una relación de reflujo constante (14J. 

La gráfica A ilustra las condiciones al comienzo de la destilación; se ve que el produclo 
se obtiene muy fácilmente en estado puro¡ aparenta que sólo aproximndamcnle de 3 de las 
6 etapas de equilibrio están activas y que la concentración en las tres etapas siguientes es 

aproximadamente coustantc1 {componente volátil casi puro). 

La gráfica B muestra las condiciones durante la destilación de la fracción intermedia; 
ahora todas las etapas de equilibrio están activas. Por último, la gráfica C refleja las 
condiciones después de que ha sido destilada la fracción intermedia¡ de nuevo sólo algunas 
de las etapas están activas. En )as 3 etapas de la parte baja dificilmcntc queda algo del 
componente de menor punto de ebullición. 

De lo anterior se deduce que durante las etapas inicial y final, el reflujo puede reducirse 
prácticamente sin ningún detrimento de la pureza del producto. Vemos que la situación 
crítica. que determina el mímcro dc> f'tapas de equi1ibrio y el reflujo requeridos es la fracción 
intermedia. Por lo tanto el criterio de calidad de separación debe ser aplicado a esta 
fracción. 

A Bowman et al se le <la el crédito de haber demostrado que la pendiente de la 
curva de la destilación en la. fracción intermedia¡ es decir, en el punto donde el destilado 

contiene exactamente 50% en mol del componente volátil, es representativo de la calidad 
de separación. Entre mayor sea la pendiente de la curva en el punto de 50%, más aguda es 
la separación de los componentes de la mezcla destilada. 

Consideraremos como criterio de calidad de separación a la pt•ndientc de la curva de 
Ja destilación y aplicaremos el método relacionado con ella llamado altura polo. 

1La relativa inactividad de las ültimas etapas es el resultado de 111.'1 condiciones rspecíficas de la. desti· 

!ación; sin emba{go, la eficiencia de estas ctapa.s no necesariamente difiere de la de las otras etapas 
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Figura 3.2: Destilación por Jotes representada en el diagrama de McCabc-Thicle. a = 3; 
relación molar de componentes 1 :1 ¡ número de etapas de equilibrio teóricas 6¡ relación de 

reflujo 10 
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Figura 3.3: Definición de altura polo. 

En destilación por lotes la altura polo se encuentra multiplicando la pendiente ~,de 

la curva de destilación por la fracción (m,,) del residuo ca el rehervidor y en la columna 

en el momento que el destilado contiene exactamente 50% mol del componente de menor 
punto de ebullición: 

(3.1) 

Donde Ses Ja altura polo y m. es la cantidad de residuo, referida a la carga inicial. 
La definición de altura polo de acuerdo a la ecuación 3.1 se explica gráficamente en la 

figura 3.3. En casos donde la sepa'.ración de dos componentes es suficientemente aguda, la 
fracción residual m, aparece en la ecuación 3.1 siendo aproximadamente igual a la fracción 
del componente má.s pesado de la mezcla original. 

La altura polo puede ser considerada como una medida de la dificultad de la separación 
de dos componentes dados¡ de aquí que consista de un término que representa a la calidad 
de separación deseada (dx,¡/dm) y uno que representa la composición de la mezcla (m.). 

Para los casos límite, ya sea destilación a reflujo total o que la razón retención-carga 
sea despreciable; se derivan ecuaciones que describen la relación entre la altura polo y 
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las variaple~.~e:Q~~r~~i.ó~~· ~st~ ... ~~·~asan en Un balance de materia diferencial, el cual, 
toma~~o}m.:~~e~t.~_ l~:~fCteO~~ón; {¡uc~a: 

"·~ ' -. ·-· - .. 

d(m - h)x + hdxh = xddm 

. Donde: 
m . la cantidad de mezcla en la columna y rchcrvidor, 

expresada. como una fracción de la carga original 
h-;;. retención, expresada también como una. fracción de 

la carga original 
(m·- h) cantidad de líquido en el rehcrvidor 
x composición del líquido en el rchcrvi<lor 
Xh composición promedio de la retención 
Xd composición instant;tnea del destilado 

(3.2) 

~arreglando la ecuación 3.2 obtenemos la siguiente relación para la altura polo: 

S=m (dxd) = (xd-x)~ 
6 

dm XJ=0.5 l + {9f:-1) ~ 
(3.3) 

Lá. sustitución de los valores apropiados de x, ~ y ~en esta ecuación lleva finalinent~ 
a las siguientes relaciones para la altura polo: (14} r r ,: 

(a) Retención despreciable; reflujo total (altura. mínima de la columna): 

E 
S=-

8 

donde E= 0:"+1 (factor supuesto de fracciona.miento; E 2 ~ 1 ). 

(brRetcnción desprecia.ble; altura infinita de In columna (rcílujo-mínimo): --

(e) Retención desprecia.ble; altura finita de la columna y r~flujo parcial: 

1 8 2 
-~-+---s E r(a-1) 

(3.4) 

(3.5) 

(3.6) 

(d) retención no despreciable¡ reflujo total (altura mínima de la columna a una retención 

dada): 

S=!!_· 1 
8 1 + ;!;; ( •. ef.gE - J) 

(3.7) 
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En esta última ecuación la altura polo también depende de la concentración de la 
nlez~la origin_a.l, como ocurre en el lado derecho de la ecuación la fracción mol del residuo 
m •. Para destilaciones en las que la relación h/m, es constante, la allura polo alcanzable 

sólo la determina el poder de sepamción2 del equipo, como está en la ecuación 3.4. 
Las ecuaciones 3.4 a 3. 7 son válidas solo para los casos límite¡ no son aplicables para 

condiciones prácticas, en las que la retención dificilmcnle es despreciable y se opera con 
reflujo parcial. Para determinar la altura polo en estos casos puede usarse la siguiente 
ecuación semi-empírica: 

.!. ~ ~. [1 +~(-E-·_ -1)) + 
2 

(3.8) 
S E m. 4.6logE r(<>-1)(1+3~logE) 

Analizando la ecuación anterior vemos. que cuando h/m, = O, se simplifica hasta 
tenerla de la forma de la ecuación 3.6 para retención despreciable. Sir -+ oo, la. ecuación 3.8 
se simplifica a la relación obtenida para reflujo total 3.7. 

Graficando la relación de reflujo vs la pendiente de la curva. de destilación, para dar 
una idea de la influencia de la retención y la cantidad de reflujo en la calidad de separación 
bajo condiciones prácticas de destilación; se obtienen diferentes curvas para ciertos valores 
de retención representadas en la figura 3.4, para. la destilación ele una mezcla equimolar de 
dos componentes (n = 1.50) en una columna de altura equivalente a 25 etapas teóricas de 

equilibrio. Para ciertos valores de retención las curvas en esta figura describen la relación 
entre reflujo y calidad de separación. 

La curva para una retención desprecia.ble, es la curva de la ecuación 3.6; en este caso la 
relación de reflujo iuíluyc mucho en la calidad de separación, debido a que en un intervalo 

dado de relaciones de reflujo, el término 8/ E en la ecuación 3.6 es virtualmente despreciable 

respecto a los términos 2/r(<>- 1), S (y por lo tanto también a dxd/dm) por consiguiente 
es casi directamente proporcional a r. 

Si la retención no es despreciable, varia mucho la influencia de r en dxd/ dm. Los 

valores de dxd/dm de las curvas se acercan asintótica.mente al incrementar el reflujo corres­
pondiente a los valores que pueden ser calculados para reflujo total por la ecuación 3.7. La 
figura 3.4 muestra que estos valores de reflujo total se aproximan ya a valores de reflujo 
reales relativamente bajos. Bajo estas condiciones la. retención tiene invariablemente un 
efecto adverso sobre Ja calidad de separación. Sin embargo, a reflujos aún más bajos, las 

2EJ poder de separación del equipo se refiere a la longitud de la sección empacado. o el número de platos 

instalados en la columna 
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Figura 3.4: Influencia de la retención y la relación de reflujo en la calidad de separación 
cuando se destila una. mezcla cquimolar (c:r = 1.50) en una columna con 25 etapas teóricas 

de equilibrio. 
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curva.s de retención no despreciable intersectan a la curva de cero retención¡ en coosccuencia1 

a reflujos bajos la retención tiene un efecto favorable en la calidad de separación. 
Las ecuaciones dadas en esta sccció'.1 se pueden utilizar ventajosamente para escoger 

las condiciones de destilación para un problema de separación dado. 

3.4 Capacidad 

Las características de un equipo de <lcstilación por lotes divergen, <lcbido a que la:.; condi­
ciones bajo las cuales las destilaciones de rectificación tienen que ser realizadas dependen 
de la cantidad y de la naturaleza de la mezcla, a.sí como del grado de separación deseado. 

Por un lado, estas características conciernen al material <le construcción del equipo, 

selección del sistema de calentamiento y arreglo del condensador3. Aunque generalmente 
es posible determinar que tan adecuado c..., el equipo para una separación de una mezcla 
específica, sin necesidad de hacer pruebas extensivas, en lo que le loca a los materiales de 
construcción del equipo ya que estos no difieren mucho. 

Pero en cuanto a. las características del aparato cuando se consideran factores de o­
peración, tales como la capacidad 1 poder de sepn.ración 1 retención y caída de presión de la 
columna de destilación; es necesario hacer destilaciones experimentalcs 1 aunque en la lite­
ratura existen :mficientes datos disponibles para dar una idea del orden de las magnitudes 

de estas cantidades. 
A continuación se tratará con los métodos que se aplican usualmente para este pro­

pósito, en cada. sección se da una breve discusión de la influencia del diseño de la. columna. 

y las condiciones de operación en las cantidades a medir [14]. 

3.4.1 Factores que Influyen en la Capacidad 

En la columna de destilación el reílujo escurre en contra del vapor ascendente. Un incre­

mento en la carga. de líquido y de vapor (expresada en unidades de peso o volumen por 

unidad de tiempo ) 1 conducirá en cierto momento a una situación donde el reflujo ya no sea 

capaz de fluir en contra del vapor. El líquido es arrastmdo por el vapor y se acumula en 
la. columna y en el condensador. Este fenómeno, llamado inundación, determina la carga 
máxima permitida o la velocidad máxima de ebullición de la. columna. 

Para un tipo dado de columna, una mezcla a destilar y una presión total dada, la. carga 
máxima de vapor es determinada en primer lugar por la velocidad lineal del vapor así como 

3 Ya sea con<lcnsador total o condenso.dar parcial. 



70 CAP1TULO 3. CALIDAD DE SEPARACIÓN 

por su densidad, la relación de reOujo influye poco en la velocidad de vapor permisible. 
Consecuentemente, al incrementar el diámetro de la columna puede incrementarse la ve­
locidad de ebullición. La importancia práctica de esto es clara: a una relación de reflujo 
dada la carga de la columna determina la velocidad neta de la destilación y por tanto el 
tiempo total requerido para la destilación de un lote dado; entre más alta es la capacidad, 
menor será el tiempo de la destilación. 

Claro que el diseño de una columna es un factor importante en la determinación de las 
velocidades de vapor permisibles. Por ejemplo, las unidades de empaque de dimensiones 
pequeñas reducen mucho la capacidad de la columna. 

Por último, debe mencionarse la iníl ucncia de la presión en la capacidad de la columna. 
Una reducción en la presión, como se aplica en la destilación al vado, resulta. en un decre­
mento considerable de la capacidad de la columna; como una aproximación la pérdida de 
capacidad puede considerarse proporcional a la raíz cuadrada de la reducción relativa de 
la presión aplicada. 

3.4.2 Medida de la Capacidad 

En vista del hecho de que la carga máxima de las columnas de destilación depende poco de 
la relación de reflujo, la determinación representativa de esta cantidad puede realizarse bajo 
lci relativamente simple condición de reflujo total. Se recomiendan los siguientes métodos, 
ya que el mismo experimento usualmente será usado para determinar el número efectivo de 
etapas de cquÜibrio en la columna, el f11Jjo de vapor y líquido no deben ser interrumpidos 
durante estas determinaciones: 

(a) Medida de la velocidad de drenado del reflujo del condensador o colum­
na. Para este propósito las piezas que conectan la columna y el rehcrvidor1 o el condensador 
y la columna, son provistil.S de puntos <le goteo por los que el reflujo escurre. El método es 
muy adecuado para columnas que tienen comparativamente poca capacidad. Es recomen­
dable fijar por calibración el tamaño de las gotas del líquido que gotea por estos puntos, 
de preferencia con la mezcla experimental a ser destilada, a una temperatura cercana a la 
del punto de ebullición de la mezcla. 

(b) Medida del calor transferido en el condensndor. Se puede calcular la can· 
tidad de calor de condensación transferida al condensador multiplicando el incremento 
en temperatura del agua. de cnfriarrúcnto por su velocidad (en kilogramos por unidad de 

tiempo), y dividiendo este valor entre el calor de condensación de la mezcla destilada, puede 
encontrarse Ja cantidad de vapor condensado en el enfriador por unidad de tiempo. Este 
método produce resultados confiables sólo si el cond(•nsaclor y la conexión con la columna 
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están adecuadamente aislados¡ en general, es muy adecuado para columnas de alta. capaci-: 
dad. 

(e) Medida del calor suministrado. En los casos cu que el hervidor es calentado 
electricamcntc, el calor suministrado puede calcularse a partir del valor de la corriente. Sin 
embargo, ya que la mayoría del calor se pierde en el rchcrvidor (del orden del 20 a 30 %) es 

necesario hacer una calibración. Esta puede hacerse conectando el rehervidor directamente 

a un condensador y registrar la velocidad de destilación a diferentes amperajes. Al calibrar, 
es importante aplicar la misma carga y aislar el rchervidor. Este método es aplicable sólo 

si hay una transferencia de calor r<í.pitla r.ntrc el elemento calefactor y el contenido en el 
rchcrvidor, una. condición que se cumple cuando se usan calentadores de inmersión. 

3.5 Poder de Separación 

Es la capacidad del equipo para lograr una separación requerida¡ se refiere particularmente 
a la longitud de la sección empacada. o al número de platos instalados en la columna, es 

decir, es función del área de transferencia de masa. 
Entre mayor sea el número de etapas tic equilibrio de la columna mayor será el grado 

de separación alcanzado por esta. Las variables de operación y las características físicas 

del equipo influyen en el poder de separación. 

3.5.1 Factores que Afectan el Poder de Separación 

El poder de separación de una columna de rectificación depende de las dimensiones de la 
columna y de la manera como se cfcctua la t.ransfcrcnda de masa entre la fase líquida y 

la fase vapor. Generalmente se Obtiene un mayor poder de separación ::ii se usan unidades 

pequeñas de empaque; un efecto particularmente bueno se produce si el empaque consiste 

de un material sobre el cual el reflujo se esparce en una capa delgada (p. ej. malla fina de 

alambre). En las columnas de platos la manera en que el vapor se dispersa en el líquido 

juega una parte importante¡ si las aberturas de entrada del vapor son pequeñas, se obtiene 

una buena eficiPncia de plato. 

En principio, el poder de separación de una. columna de destilación debería ser pro· 

porcional a su longitud; sin embargo, se encuentran menudo que debido.a efectos laterales 

(relacionados con la distribución del líquido sobre el empaque), una columna larga tiene 

un valor mayor de HETP " que una más corta. 

4 Altura equivalente a un pinto teórico, por sus siglas en inglés 
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El poder de separación puede ser también influenciado por el diámetro de la columna. 
Para columnas empacadas de laboratorio la relación entre el diámetro de la. columna y las 
unidades de empaque debe ser al menos 5¡ a relaciones menores la. mayoría del reflujo se 
desvía hacia las paredes de la columna por lo que el poder <le separación es relativamente 
bajo. 

Además de estos fa.dores, que se relacionan al diseño, las condiciones de destilación 
aplicadas pueden conducir a variaciones en el poder de separación. Para la determinación 
experimental del poder de separación (nt'1mcro de etapas de equilibrio) las siguientes ob­
servaciones pueden encontrarse útiles. 

(a} Naturaleza de la ntczcla destilada. El poder de separación ele la columna 

puede variar apreciablemente de acuerdo a las propiedades físicas (viscosidad, tensión su­

perficial) de las mezclas a. destilar. Sí una cierta mezcla experimental se ha. escogido para 

determinar el número de etapas, puede usarse para comparar varias columnas, pero debe 
hacerse notar que el poder de separación encontrado con cierta mezcla no es necesaria­

mente el mismo cuando se destilan mezclas que tienen propiedades muy diícrentes. Estas 
diferencias pueden atribuirse a la. distribución del líqui<lo sobre el empaque, el tipo de flujo 
sobre los platos, la velocidad <le difusión y muchos otros factores. 

(b) La carga en la columna. Esta variable <le operación pue<le a veces ejercer 

considerable fo fluencia sobre el poder de scparnción. Ya que por razones económicas simples 
las destilaciones se realizan preferentemente con la carga más alta posible, se acostumbra 
determinar el' poder de separación a la velocidad de ebullición a la que aún no se presenta 

inundación de la columna. Sin embargo, para una evaluación correcta de un determinado 
tipo de columna, su poder de separación debe ser determinado con varias cargas, p. ej., 

25, 50 1 7s y 100 % de la carga máxima. El cambio del poder de separación en el intervalo 
completo puede ser diferente para distintos tipos de columnas. 

(e) La relación de reflujo. Por simplicidad en el procedimiento el poder de sepa­

ración de una columna se determina usualmente bajo la condición de reflujo total. Sin 
embargo, con relaciones de reflujo finitas el poder de separación es menor que el valor 
límite encontrado a reflujo total. Esto llega a ser aparente cuan e.lo se determina el número 

de etapas en régimen permanente. La disminución del poder de separación cuando se 
pasa de reflujo total a reflujo parcial gcncrnlmcntc es peqneii.a para los tipos de columnas 
comunmente empleadas en el laboratorio y los reflujos que éstas manejan. Sin embargo, 

puede suceder que las columnas con un alto poder de separación por unidad de longitud 

(valor bajo de HETP) y poca retención, muestren una gran disminución en el número de 

etapas teóricas a. pequeñas disminuciones en la relación de reflujo. 
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(d) Presión de operación. Como regla, el poder de separación de una columna <le 
rectificación se determina a presión atmosférica. Pero si el aparato también es adecuado 
para destilación al vacío, la cuestión es si el valor determinado a presión atmosférica es 
representativo del comportamiento de la columna bajo presión reducida. Aunque las opi­
niones no son unánimes en este punto, investigaciones recientes han demostrado que, para 
los tipos más usuales de columnas bajo la misma carga de líquido, el poder de sepa.ración 
a presión reducida difiere poco del valor determinado a presión atmosférica.. 

Naturalmente, si la presión se reduce, se disminuye mucho también la ca¡1acidad de 
la columna, se hace más angosto el intervalo aplicable de carga que a presión atmosférica. 
Consecuentemente, la característica. Carga-Altum Equivulcn.te a un Pinto Teórico a baja 
presión difiere generalmente muy poco de la caracleristica atmosférica. 

3.5.2 Selección de la Mezcla Experimental 

La mezcla binaria de líquidos usada para determinar cxpcrimcntalmcnlc el poder de sepa­
ración debe reunir \as siguientes características: 

(aj Los componentes deben ser comercialmente obtenibles con un alto grado de pureza 

o bien fáciles de preparar en ese estado. 

(b) Los dos componentes deben ser estables n. temperatura normal y temperatura de 
destilación y no deben reaccionar entre si. 

(e) Los componentcr no deben ser higroscópicos. 

(d) Debe ser posible analizar muestras pequeñas de la mezcla con precisión por 

métodos simples, preferentemente determinando el indice de refracción. 

(e) La ctirva del equilibrio. h'quido-w"por del sistema debe ser conocida; la ventaja. 

de usar una mezcla iclcal es que puede utilizarse todo el intervalo de concentración y que 
generalmente, e\ poder de separación puede ser calculado por el método <le Fenskc. 

(f) La diferencia. de volatilidad de los componentes debe estar de acuerdo con e\ orden 

de magnitud del poder de scpara~ión a determinar. 

Para determinar el poder de separación de columnas de rectificación de laboratorio se 
han sugerido y descrito un gran mltnero <le sistemas, de los cuales los más impCJrtantes son: 

tetra.cloruro de carbono + benceno 
benceno + dicloroclano 
2,2,4-trirneti1pentano + mctilciclohexano 
n-heptano + mctilciclohexano 
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Tabla. 3.1: Algunas constantes físicas de los componentes de la mezcla. experiment.al. · 

Constantes n-Heptano Mctilciclohexano 
p.cb., °C a 760 mmhg 98.43 100.93 
p.fus., ºC -90.6 -126.6 
ntf 1.3877 1.4231 
nlf 1.3852 1.4206 
el'º 0.6837 0.7694 
el'' 0.6795 0.7651 

De todos estos sistemas el que se menciona. al último cumple particularmente con los 
rcqucrimentos (a) a (f); tiene la ventaja adicional de que su equilibrio líquido-vapor puede 
ser considerado como ideal, y es usado por varios investigadores para determinar el poder 
de separación. 

El n-hcptano es comcrcialmcnlc disponible en un alto grado de pureza garantizado por 

la NBS 5
1 ya que este hidrocarburo se usa corno material de referencia para dclcrmi_na.r el 

número de octanos ele la gasolina. El mctilciclohexano puede prepararse a. partir de tolucno 
por hidrogenación. Ln rectificación del material de base y del producto hidrogenado (des­

pués de retirar el tolucno por filtración a través ele gel de silicc) produce mctilciclohcxano 

con un alto grado <le pureza. Algunas constantes físicas de los dos componentes se reportan 
en la tabla 3.1. 

3.6 Retención 

3_6.1 Factores que Influyen en la Retención 

El término ''retención de una columna de rectificación" generalmente se usa para indicar la 
cantidad de material presente en el equipo, sin incluir al rchcrvidor, durante la operación. 
En un equipo bien diseñado la retención es un poco mayor que la cantidad de reflujo en la 

columna. 
Así como la capacidad y el poder de separación, la retención es grandemente influen­

ciada por el diseño y las condiciones de operación de la columna. 
De esta manera, en las columnas empacadas la retención es determinada por la su-

~National Dmcau of Stand11r<ls 
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pcrficie por unidad de volumen de empaque¡ para valores altos de esta área (cuando las 

unidades de empaque son pequeñas) la retención por unidad de volumen de empaque es 

grande. 
Naturalmente, la retención de toda la columna es aproximadamente proporcional a su 

volumen y se incrementa con el diámetro de la columna. 
Las variables de operación que principalmente influyen en la retención son las propie­

dades de la mezcla dc>stilada y la carga. de la columna¡ por consiguiente, la retención de 
una columna de <lcsiilación no es una cantidad ca.ractcrística. <le ella. 

Para determinar un patrón de comparación, se· determina el valor máxi~o de la re­
tención para un líquido dado bajo reflujo total. Ya que para obtener la máxima producción 
de destilado por unidad de tiempo, un equipo de destilación por lotes es preferentemente 
operado en su carga máxima y la relación de reflujo aplicada a columnas de un buen poder 
de separación es invariablemente a.Ita, el valor para la retención encontrado de esta manera, 
generalmente será cercano al que se tiene durante la destilación real. 

3. 7 Caída de Presión 

3.7.1 Factores que Influyen en la Caída de Presión 

Bajo la influencia del gradiente de presión el vapor generado en el rchervidor pasa a través 
del empaque de ]a columna hacia el condensador. Así la presión en el rehervidor es mayor 
que la del condensador, la magnitud de esta diferencia. es determinada principa]mcnte por 
el diseño de la columna, por la carga del vapor y la presión aplicada a la parte alta de la 
columna. 

Es importante conocer la caída de presión de una columna, considerando la operación 
de la destilación bajo presión reducida. Este tipo de destilación se aplica para evitar el 
sobrecalentamiento de productos térmicamente inestables. La temperatura más alta a la 
cual se somete el líquido c:n ebullición es entonces determinada por la presión que prevalece 
en el rehervidor; esta presión e~ la· suma ele la presión aplicada en el condensador y la caída 
de presión a través de la columna. 

En las columnas de platos, la caída de presión es como regla muy alta; consecuente· 
mente estas no son muy adecuadas para destilaciones al vado. Para este propósito las 
columnas empacadas son más adecuadas, aunque con unidades pequeñas de empaque la 

presión generada en el rehcrvidor puede aún ser considerable. 
Cuando la carga del vapor se incrementa, la caída de presión en la columna. aumenta 

rápidamente; en el caso de columnas empacadas, si se duplica la carga de vapor, la caída 
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de presión generalmente se incrementa. tres o ctiatro veces. 

3.8 Conclusión de la Rectificación 

Hacia el final de la destilación, cuando la cantidad del líquido en el rehcrvidor está dis­
minuyendo, la única manera de continuar la destilación es aplicando más calor. Ya que el 
riesgo de descomposición por sobrecalentamiento aumenta, no es muy prudente seguir ca-

. lcntando la unidad hasta que ci rchcrvidor esté "seco". En algunos casos se puede adicionar 
un líquido que tenga una menor volatilidad que el menos volátil de los componentes en el 
rehervidor. El líquido usado para este propósito debe tener, por supuesto, baja reactividad 

química y ser resistente a altas temperaturas [14]. 



Capítulo 4 

Simulación de la Destilación por 
Lotes 

4.0.1 Modelos de Simulación Anteriores 

El estudio matemático de la destilación por lotes es relativamente complicado; por el hecho 
de que las condiciones del proceso cambian constantemente debido a que este se encuentra 

en estado transitorio1 ; Jos cortes de la destilación y el cambio del perfil de concentración 
de la fase líquida y vapor en cada nivel de la columna, contribuyen a la complejidad del 
modelo. 

Se han hecho numerosas publicaciones sobre la simulación y análisis de operación de 

las columnas de platos, una síntesis de estas se d.'l. en la referencia (20J 

AJ analizf\r los trabajos anterio~cs sobre destilación por lotes que presentan otros 

autores, notamos que generalmente adoptan una de las siguientes bases de estudio: 

o Afétodo global y gencrnlización de la ecuación de Rayleigh1 o 

• Afétodo de cálculo etapa por etapa. 

Este segundo método consiste en escribir las ecuaciones del balance de materia y 

energía de cada plato P.Il la columna, en el rchervidor y en el condensador, completando 
los términos de variación del perfil de concentración y de temperatura de la columna. Las 
soluciones se obtienen por integración numérica de un sistema de ecuaciones diferenciales. 

lSe dice que un sistema se encuentra en estado transitorio (o régimen no permanente) si el valor 

de cualquier variable se modifica con el tiempo¡ en este caso, una de ellas es la. concentración de loR 

componentes. 

77 
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En lo que concierne a las columnas empacadas, las pub1icacioncs anteriores se relacio­

nan con trabajos de operación de absorción, dcsorción o vaporización (21,22,23,24,25,26, 
27,28,29], aquí se reportan los principales estudios sobre columnas de destilación por lotes. 

Las primeras ecuaciones genera.les representan la transferencia de masa y de calor en 

las investigaciones hechas por Jawson y Smith [30) para una operación a contracorriente 

como la absorción, extracción o destilación. 

Generalmente los trabajos publicados se refieren a columnas de platos a partir del 

concepto de altura equivalente a un plato teórico. IIETP por sus siglas en inglés (IleíglJt 

Equivalent to a Teorctical Plate) 

Ilollan<l y sus colaboradores [31,32,33,34,35), calculan los perfiles de concentración y 

de temperatura en función de una eficiencia de la vaporización¡ cst~ modelo es parecido al 

de Standart (36] que toma en cuenta la variación de la eficiencia de vaporización a lo largo 

de la columna. 
De la misma manera que Miyauchi y Vermuelcn (37] a partir de ecuaciones d1! base 

desarrolladas por ellos, Furzer y Ho [38} estudiaron la destilación de un sistema de dos 

componentes en el que utilizan algunas hipótesis de simplificación para resolver estas ecua­
ciones, que no permiten utilizar este modelo en una forma global debido a que los autores 
suponen Ja relación líquido vapor lineal y no toman en cuenta la variación de los coeficientes 
de transferencia de masa. 

Un estudio a régimen permanente (reflujo total) lo hicieron Honorat y Sandall [:19] que 

desprecian el fenómeno de dispersión en la dirección axial y presenta un modelo simplificado 
para la transferencia de masa y calor. 

Heink y Wagner [40) cstabler:icron llna solución analítir.a para la simulación dinámica 

de una columna de destilación. Su moJelo es desarrollado con un sistema binario de volatili­
dad relativa constante y no intervienen los balances de energía ni los términos de dispcrsidn¡ 

lo que limita el dominio del trabajo. Un trabajo análogo lo presentaron Tomma!'ii y Rice f41] 
para una destilación por lotes con las mismas restricciones. Los autores notan desacuerdo 
entre los resultados teóricos y cxpCrimentalcs obtenidos en una columna experimental, que 

atribuyen a las numcroSas simplificaciones hechas. 

Para evitar estas divergencias Yu [42] propuso un modelo donde considera que los 

flujos en la columna son de tipo pistón con dispersión en la dirección axial e introdujo los 

términos del balance de energía. Lo realizó para reflujo total y para régimen no permanente. 

Este modelo supera a los anteriores. 
El desarrollo de los métodos de cálculo permite el tratamiento numérico de sistemas 

complejos de ecuaciones diferenciales parciales. Ainsi, Steincr y sus colaboradores [43} com-
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paran diversos modelos de simulación de una columna de dcstilacióu por lotes en régimen 
permanente y no permanente. Al comparar los resultados experimentales con los valores 
obtenidos con los modelos, estos coinciden. Atribuyendo este éxito a la consideración del 
flujo pistón de las fases dentro de la columna. 

El modelo más general encontrado en la literatura es el de Lec f4'1], es una simulación 
dinámica de una columna de destilación continua, tomando en cuenta la no idealidad del 
equilibrio liquido-vapor, los balances de energía y la dispersión en la dirección axial. Sin 
embargo la columna que considera es adiabática pero el aut.or incluye en las ccuaciónes 

los términos que representan la variación de lcl. retención (lwld-up) Y los coeficientes de 
dispersión a lo largo ele la columna. 

El estudio de Lec es puramente teórico y no compara los resultados obtenidos del 
modelo con los experimentales. Es por eso que es interesante representar su trabajo en 
el caso de la destilación discontinua¡ esto se presenta en el Capítulo 5 aportando algunas 
modificaciones para evitar tanto como sea. poHiblc, las simplificaciones usuales en lo que 
concierne al análisis de operación de una columna empacada de destilación por lotes. 

4.1 Modelos para Columnas de Platos, Parte 1 

4.1.1 Un Sistema Avanzado para la Simulación de la Operación 
de la Destilación por Lotes 

Un sistema de rutinas de computadora, referido como "BATCHFRAC"2 , se ha desarrolla­

do para simular la operación de una columna de destilación por lotes, multicomponcntes y 

multictapa.s (16]. El sistema está .diseñado para cumplir con la amplia variedad de especifi­

caciones típicamente encontradas en la operación de una columna de destilación por lotes, 
además de que el algoritmo usado para resolver las ecuaciones que describen el fenómeno 
hace uso de los recientes avances en los algoritmos de cálculo de la destilación y en los 

métodos de solución de ecuaciones diferenciales. 
La operación de una columna de destilación por lotes usualmente consiste de una serie 

de pasos de operación, cada uno de los cuales tiene difcrcutcs especificaciones. Para un 
paso en particular, por ejemplo, sería deseable cambiar la relación de reflujo, descargar µn 
acumulador de producto, empezar a retirar producto de una corriente latcral 1 adicionar 
más material al rehcrvidor o continuar con un estado que corresponda a reflujo total. Para 

2BATCHFH.AC es una marca de servicio de Process Simulation Associates, Inc., 50 Church St., Cam­

bridge, MA 02138 
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simular realmente la operación, el sistema debe ser capaz de adaptarse a estas diversas 
especificaciones. 

Las ecuaciones, que deben ser resucitas para cada paso de operación, consisten de los 
balances en régimen no permanente de materia y energía y de las relaciones de equilibrio 
de fases. Aquí se asumen etapas de equilibrio con retención líquida molar constante. Se 

desprecia la retención de vapor y no se incluye la hidráulica de la columna. 

Las ecuaciones de los balances 110 estables de materia y entalpía forman un sistema 
de ecuaciones diferenciales acvpla<las .!!.Q lineales ordinarias. Los trabajos previos en la 

. solución de estas ecuaciones se han baiiado principalmente en el uso de métodos prcdictorcs 
y métodos predictorcs·corrcctorcs. Una ventaja de estos métodos es que no es necesario 
realizar el' equivalente <le una solución completa de las ecuaciones a régimen permanente 
para cada paso de tiempo. Sin embargo los métodos prcdictorcs-correctorcs tienen dos 
efectos frustrantes que los hacen inatradivos al compararlos con otros métodos. 

Primero, el sistema que tienen que resolver es muy rígido, debido a los amplios inter­
valos de volatilidades de los componentes o a las grandes diferencias de retención C;n los 
platos y el rehervidor. 

La segunda característica no deseable del los métodos prcdictorcs-corrcctorcs es que 
no mantienen estrictamente el balance de material de un paso a otro, este error pncdC acu­
mularse hasta niveles intolerables conforme la integración avanza. Esto puede solucionarse 
usando pasos de integración suficientemente pequeños. 

En años recientes se ha reconocido que se requieren métodos implícitos para. resolver 
los problemas asociados con la inestabilidad numérica que surge de esa rigidez. 

Los algoritmos desarrollados se han aplicado exitosamente a cálculos de varios procesos 
de separación a régimen permanente. 

El algoritmo resultante es eficiente y puede particularmente manejar sistemas con un 
intervalo angosto de puntos de ebullición tan bien como sistemas con un intervalo amplio 

de puntos de ebullición, sistemas alta~cntc no ideales así como cualquier condición factible 
de operación de la columna. 

4.1.2 Diseño del Sistema 

El diseño del sistema BATCHFRAC se basa cu la suposición de que el modo fundamental 
de la operación real de una columna es una. serie de pasos de operación más o menos 
independientes. Durante el curso de la. destilación cambia el perfil de concentración y 
las condiciones de operación pueden variar mucho. Además de que ocurren una variedad 
de eventos discretos, tales como el drenado de un acumulador, el comienzo del retiro de 
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una corriente lateral o una alimentación continua, agregar una carga nueva, cambiar las 
variables de operación como la. relación de reflujo o la velocidad de destilación, etc. En 
el sistema BATCHFRAC, la ocurrencia de uno o más de tales eventos discretos marca el 
final de un paso de operación y el comienzo de uno nuevo. El estado de la columna al final 
de un paso de operación, en términos de los pcrfJJcs de temperatura y composición, es la 
base para el estado inicial al comienzo de uno nuevo. Para la duración de cada paso de 
operación, se asume que todo lo requerido para especificar completamente la operación de 

la columna se mantiene constante. 
El sistema está discilado para. manejar hasta 5 alimentaciones 3

1 5 corrientes laterales 

además de la corriente principal de destilado y 5 calentadores o enfriadores de platos. 
Al principio de un paso de operación puede ocurrir uno o más de los siguientes eventos: 

1. El rehervidor puede ser cargado con material de composición especificada. (inicial­

mente o durante la operación). 

2. Cualquier acumulador puede ser drenado. 

3. La columna puede ser operada. a reflujo total a una velocidad de ebullición especifi­
cada, basada en en la carga más reciente, en el contenido de la columna durante la 
operación o una combinación de ambas. 

4. Un depósito de alimentación puede ser recargado 

Para la duración de un paso de operación, es posible especificar dos de las cinco 
variables siguientes: relación de reflujo, velocidad de destilado, velocidad de ebullición, 
carga de calor en el condensador, carga Je calor en el fehervidor. El paso de operación se 
continúa hasta que se alcanza el criterio de finalización de la operación. El criterio puede 
ser el tiempo, la pureza del destilado o de Ja carga remanente en el rchervidor¡ o bien, la 
temperatura del condensador o del rchervidor. 

También es posible especificar para la duración de un paso de operación que; 

l. Se alimenta material de los depósitos a los platos, al condensador o al rehervidor, a 

las condiciones especificadas. 

2. Se adiciona o se retira calor de los platos a una velocidad especificada. 

3. Se retira calor de todos los platos de acuerdo al perfil especificado de pérdida de calor, 
debido a la operación no adiabática de la columna. 

3Se refiere a alimentar producto dest.ilndo de alguno de los depósit.oa recibidores a los platos 
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--
4. Los productos_.líquido·y.vaPo.r_se_¡;~tiran·de los platos y se alimentan a los acumu-

ladof~ a. ve_IO~i~da~~~-~sP:eCifi_é~das~·~ . · 

A la conclusión de uii paso de operación se comienza uno nuevo o la destilación por 
lotes es detenida. 

La. clase de datos de entrada al sistema se dividen en tres grupos: 

Especificaciones de la Colun1na 

Estos datos definen a la colun~na pero no a su operación. Incluye número de etapas, re­
tenciones, presiones, carga inicial y modelos opcionales para las propiedades física.S. Se 
incluyen en el sistema una gran variedad de modelos para. la evaluación de las propiedades 
físicas requeridas por el modelo tales como la entalpía, densidades de líquidos, fugacidades 
de vapor y líquido. Además se incluyen correlaciones para calcular el coeficiente de activj:. 
dad del líquido así como ecuaciones de estado. 

Especificaciones de los Pasos de Operación 

Estos datos definen la operación de la columna durante un paso de operación¡ incluye 
especificaciones tales como relación de reflujo, velocidad de destilación, velocidad de ebu­
llición a reflujo total, etc., así como el criterio de finalización de un paso de operación. Se 
incluyen adcil1ás comandos para especificar si el cálculo se va a realizar bajo la condición 
de reflujo total como parle del paso de operación o si el acumulador de producto va a ser 

drenado, etc. 

Modelos para las Propiedades Físicas 

La fuente principal para los datos de propiedades físicas es un banco de datos para com­
ponentes puros. Sin embargo, es posible omitir o agregar algunos valores del banco para 
componentes no incluidos o pscudo-compor1cntes. 

La tabla 4.1 muestra los modelos incluidos en el sistema para evaluar las propiedades 

físicas. 

4.1.3 Modelo Matemático y Ecuaciones que lo Describen 

La destilación por lotes es un proceso a régimen no permanente en el cual la conducta tran­
sitoria es causada por un <lcsbalanceo en las corrientes de entrada y salida durante todo el 
periodo de operación. Hay un periodo transitorio a partir de que se alimenta la carga inicial 
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Tabla 4.1: Modelos incluidos para evaluar las propiedades físicas 

Ecuaciones de estado Coeficientes de actividad Entalpía del líquido 

Rcdlich-Kwong Scalchard-Hildcbrand Ycn-Alcxandcr 
Rcdlich-K wong-Soavc Wilson Ecuación ele \Vatson 
Pcng-Robinson UNlQUi\C Ecuación de estado 
Haydcn-O'conncll NRTL 
Entalp1~1. del vapor Fugacidad de la mezcla líquida Densidad del líquido 

Yen-Alcxandcr Coeficientes de actividad Ecuación de Rackett 
Ecuación de estado Ecuación de estado 

y se aplica calor. En la ma.yoáa de las aplicaciones, la columna se lleva al estado estable 

a reflujo total antes de comenzar el retiro de producto. Usualmente no es tan importante 
seguir la conducta. transitoria. mientras se alca.nza el régimen permanente a reflujo total 1 ya 
que no se retira ningún producto. Por lo tanto las condiciones que representan la solución 
a las ecuaciones a reflujo total, basadas en la carga inicial especificada y en los parámetros 
de la columna, se tomaron como las condiciones iniciales para el primer paso de operación. 

Las ecuaciones empleadas en este trabajq son esencialmente las mismas usadas por 

Distefano (1968). La principal diferencia es que se introducen términos que manejan a­

limentaciones y corrientes latera.les, pérdidas de calor y calentadores laterales así como 

ecuaciones adicionales para los a~umula<lorcs laterales de producto. 

Las ecuaciones consisten de los balances rigurosos en régimen no permanente de mn.­
teria y entalpía y las relaciones de equilibrio de r~. Se asumen etapas de equilibrio 
con retención líquida constante. Se desprecia la retención del vapor y no se considera la 
hidráulica de la columna. No se· hicieron suposiciones considerando la. dependencia que 
tienen con la. temperatura, presión y cOmposición¡ el valor de K, las entalpías del "vapor y 

líquido y las densidades del líquido. 

Las ecuaciones presentadas aquí se basan en la suposición de que la retención en 
volumen es constante ya que esta. es niás real que suponer retención en niasa. o en mol. Las 
ecuaciones se dan sólo para una. etapn ti'pica de equilibrio como se muestra en el diagrama. 
esquemático de la figura. 4.1. Las ecuaciones de conservación representan los balances para 
el envolvente que encierra sólo a la etapa a la cual se aplican¡ mientras que los términos 
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Figura 4.1: Esquema de una etapa de equilibrio interna. típica 

de alimentación, retiro de material y cargas de calor se incluyen por generalidad, se debe 
reconocer que en la. práctica rara vez serían presentados para. más de algunas etapas. Las 
ccuacioncs·cntonccs son: 

Balance' de materia para cada componente 

d(H.x;n) f ( ) (V. W ) V. __ d_l_ = in+ Ln-tXirt-1 - Ln + WLn Xjn - n + Vn Yin+ n+1Yin+l 

Balance de materia total 

Balance de entalpía 

d(Hd~Ln) = Jfp,.Fn + HLn-1Ln-1 - HLn(Ln + WLn) -

+Hv.(Vn + Wvn) + Hvn+i Vn+t + Q. 

Equilibrio de fases 

(4.1) 

(4.2) 

(4.3) 

(4.4) 
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Constitutiva· 

(4.5) 

. Equivaléncia· .de la· ~etención 

(U) 

Modelos de las propiedades físicas 

K;. = K;.(T.,P.,;i;..;u..) {Ú) 

(4.8) 

(4.9) 

(4.10) 

Se asume que los flujos, composiciones, entalpías y locaiización de las corrientes de 
alimentación, la localizackin de los flujos molares de las corrientes de los productos, el 
perfil de la presión de la columna. y los volumenes de las retenciones están especificados. 
Estas ecuaciones deben ser resueltas para lo~ perfiles ele composición, temperatura, flujos 
y retención al firi.al de cada intervalo de tiempo. 

4.1.4 Métodos de Solución 

Las ecuaciones forman un sistcm~ acoplad(! de ecuaciones algebraicas y diferenciales or­
dinarias no lineales. Estas tal como se dan no están en una forma adecuada para ser 
resueltas con las variables desconocidas en función del tiempo. Sin embargo, la. manera 
más apropiada de rearreglarlas y combinarlas depende del enfoque usado para. integrarlas 
numéricamente con respecto al tiempo. Mientras que ha.y otros métodós de integración, 
las dos clases consideradas aquí son los métodos predictores-corrcctores y los métodos 
implícitos. En las siguientes secciones se presentan las caractcristicas principales del método 
predictor-corrcctor, además se discuten sus ventajas y desventajas. 
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4.1.5 Métodos Predictores-Corréciores 

El estudio más completo de la aplicación de los métodos prcdictores-correctores para la. 
destilación por lotes fué publicado por Distefano (1968) [15]. Siguiendo su desarrollo, las 

ecuaciones del balance total de materia se substituyen en las ecuaciones de balance de 

materia y entalpía para cada componente para obtencr:4 

(4.11) 

(4.12) 

Las diferenciales de retención y entalpía son reemplazadas por aproximaciones de 
diferencias finitas usando el operador a,. Entonces las ecuaciones del balance total de 
materia y entalpía quedan como: 

(4.13) 

(4.14) 

El procedimiento seguido por Distefano fué aplicar un método prcdictor-correctora las 
fracciones molares líquidas como variables primarias dependientes, usando la ecuación 4 .11 
para obtener sus derivadas con el tiempo. En un método predictor-corrector, se usó una 
ecuación predictom con los valores de las fracciones mol y sus derivadas en uno o más 
puntos para predecir los valores de las fracciones mol al final de un incremento nuevo de 
tiempo. Entonces las ecuaciones se resolvieron para las variables dependientes restantes en 
la secuencia siguiente: 

l. Ecuaciones ( 4.4), ( 4.5), ( 4.7) para '.[y l:'. 

2. Ecuaciones ( 4.8), ( 4.9), ( 4.10), ( 4.6) para fu, H v, e. y H 

3. Ecuaciones ( 4.13), ( 4.14) para L. y Y 

<t Por simplicidad se omiten las alimentaciones, Jos prorluctos laterales y Jos requcrimenlos de calor. 
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Finalmente, las ecuaciones 4.11 se usaron con los valores resultantes para calcular las 
derivadas al final del incremento. Estas derivadas fueron entonces empicadas en la ecuación 
corrcclom para así obtener una X corregida, y el procedimiento anterior se repitió en los 
casos donde el corrector fué iterado. 

· Distcfano estudió muchas ecuaciones predictoras-corrccloras y las comparó en base al 

tamaño del incremento máximo adimcnsional (.6.I)ma~ tolerable a partir de un punto de 
estabilidad numérica. Distefano notó que esto es un criterio apropiado porque el tamaño 
de paso máximo adecuado para un método de este tipo se determina. usualmente más que 
por sus consideraciones de trunque de error, por sus caractcnºsticas ele estabilidad. 

El incremento de tiempo adimcnsionaI fué definido corno: 

_ · [ a (d"''·)] At = At maxin - Dx¡n dt 

Concluyó que el método de cuarto orden de Adams-Moulton-Shell fué el mejor ya que. 
permitió el valor mayor de (.ó..T}mo.r en los límites de estabilidad. Recomendó que los valores 
de predicción y corrección sean modificados de manera que hicieran el método de cuarto 
orden, con lo cual se reduce el error de trunque, sin reducir substancialmente el intervalo 
de estabilidad. 

Una venta.ja de los métodos prcdictores-corrcclores es que no es necesario iterar hasta 
la solución de las ecuaciones de operación en cada paso de tiempo. Esto es, el mímero de ve· 
ces que deben ser empleadas las ecuaciones (incluyendo los modelos de propiedades físicas) 
es el mismo de iteraciones. Distefano demostró que para el método de Adams-Moulton­
Shell, una sóla. aplicación del corrector es preferible ya que las aplicaciones adicionales no 
aume~tan el intervalo de estabilidad significativamente. 

A pesar de la anterior ventaja de los métodos prediclorcs-correctores, estos sufren de 
un efecto frustrante que los hace inalractivos para el problema de la destilación por lotes 
comparados con los métodos implícitos. El problema de la destilación por lotes es casi 
siempre 1'rígido11 por una. u dos de las razones Higuientcs: 

l. Intervalos amplios de volatilidad <le lo:; componentes. 

2. Diferencias grandes de retención entre las etapas internas y el rchervidor y/o conden­

sador. 

Se designa ejemplo para ilustrar la flexibilidad de BATCHFRAC. La descripción del 
problema se da en la labia 4.2 y los resultados se resumen en la labia 4.3. (ver sección 4.3.4.) 
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4.2 Modelos para Columnas de Platos, Parte 2 

4.2.l Simulación de los Procesos de Destilación Multicompo­
nentes por Lotes 

Se ha desarrollado un procedimiento para simular la operación de destilación por lotes 
multictapas y multicomponcntc• [2]. 

El régimen no permanente se simula como una sucesión de un número infinito de 
·estados estacionarios de pequeña duración. Para cada intervalo de tiempo, la solución se 
lleva. a cabo usando un modelo matemático correspondiente a la destilación continua. Se 
toma en cuenta la retención. 

La fuerza del procedimiento es la misma que para el modelo de destilación continua 

(UNIDIST) y no es inílucncia<la por el tiempo del procedimiento de integración. La cH­
cicncia del método se compara favornblcmcnle con la de los métodos tradicionales que usan 
algoritmos rigurosos para la integración de las ecuaciones diferenciales. 

La comparación entre los perfiles de destilación calcu}a<los y los valores experimentales 
muestran un buen acuerdo. 

En este modelo, el proceso de l<i destilación por lotes es dividido en una sucesiOn de 
eventos discretos. La ocurrencia. de uno o más de tales eventos discrclos marca el final de 
un paso de operación y el principio de uno nuevo. El estado de la columna al final de un 
paso de opera.ción, en términos de los perfiles de temperatura y composición, es la base 
para el estado inicial al principio de un nuevo paso de operación. Durante cada. paso de 
operación, se asume que las especificaciones de la columna se mantienen constantes. 

4.2.2 Especificaciones del Programa 

El programa está diseñado para manejar hasta 10 componentes y hasta 30 etapas en una 

columna con un condensador p<trcial o total (esto puede modificarse fácilmente) Las en­

tradas al programa pueden ser lns siguientes. 

Especificaciones de la columna. Estos datos definen a la. columna, pero no a su opera­
ción. Se incluyen: número de etapas, número de componentes, componentes identificadores, 
carga inicial y composición, presiones, retención y modelo de predicción del equilibrio 

líquido-vapor. 

Se consideran tres situaciones para la retención del líquido: 



4.2. MODELOS PARA. COLUMNAS DE PLATOS, PARTE 2 89 

1. :cuando los pla'.~os (o empaque) y el condensador 'están secos inicialrricnte, pero_ pos· 
·teriormente contienen cantidades dadas de retención¡ 

2. cuando se· llenan inicialmente con líquido a la concentración apropiada¡ y 

3. cuando se desprecia la retención. 

Una variedad de modelos de propiedades físicas se incluyen para el cálculo del coefi­
ciente de fugacidad del vapor (gas modelo ideal) y el coeficiente de actividad del líquido 

(fase líquida.). Los modelos UNIFAC y UNJQUAC para. describir los coeficientes de activi­

dad de la. fase líquida.y la ecuación de estado de Soave-Redlich-Kwong (SRK) para describir 

los coeficientes de fugacidad de la fase líquida y vapor {7]. 

Especificaciones de operación. Estos dalo8 definen la operación <le la columna. El 
programa distingue entre dos modos distintos de operación. Uno cuando la relación de 
reflujo se mantiene constante y la composición de destilado varía; y el otro cuando la 
relación de reflujo se aumenta progresivamente para. mantener la composición de destilado 
constante en tm valor determinado. 

Además, en el primer caso el sistema tiene la posibilidad de destilar toda la carga de 
manera de obtener un perfil total de la temperatura. y composición en íunción del tiempo, 
o de especificar hasta 10 productos destilados diferentes. 

En todos los casos1 el flujo de vapor y la relación de reflujo deben ser especifica­
dos, excepto cuando la estrategia de operación sea variar la relación de reflujo. Cuando 
se especifican )as composiciones "de destilado, pueden especificarse valores acumulativos o 

instantáneos. 
Las especificaciones de operación pueden ser diíercntes, para diferentes intervalos de 

tiempo especificados. 

Independientemente de las especificaciones anteriores, se debe proporcionar otro dato; 

este es el intervalo de tiempo para cada paso de destilación continua. La elección de este 
valor es importante para la precisión de los resultados. 

Hast.a 10 productos destilados <le varias longitudes de tiempo pueden especificarse. 
Esto hace la simulación altamente flexible. Las variables tales como el flujo de vapor y la 

relación de reflujo pued~n escogerse para cada producto. 
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4.2.3 Modelo Matemático del Proceso 

El modelo matemático se basa en UNJDIS'l', un· ¡Jrograma··de com:j>ut"aélorá ·par8:-t&'~i~ 

mulación de columnas de destilación continua, desarrolJad.o por 9,hfistia·~Seri,éf a(:~1~7·~ 
(55]. Los modelos termodinámicos usados son UNIFAC (Fredensh~~p,)Íl?7l;yl'ÚQUAC 
(Abrams y Prausnitz, 1975), la ecuación de estado de SoavC,Rcdlich:Kwon!f(s;;;;v~ 1972) 
y la solución ideal. -- -- · · ~- -~~~,~ · -~-- ~- · 

Las suposiciones del modelo UNIDIST son: .i: '.,:.;·c·:·.c 

• Flujos molares totales constantes en cada sección 

• Balances de entalpía despreciables 

• Efectos hidrodinámicos de los Oujos de líquido y vapor.despredableB. 

Consecuentemente la dinántica de arranque. de la columna no se puede silnular. 

4.3 Régimen no Permanente 

El régimery no permanente se simula. como una sucesión de periodos cortos de ticm'po en 
el cual se lleva a cabo un proceso de destilación continua. Para cada periodo de tiempo el 
proceso de la destilación se resuelve con las rutinas de UNIDIST. Para simular un proceso 
de destilación por lotes empicando un programa de destilación continua, es necesario definir 
el concepto de tiempo. 

En un proceso discontinuo, los perfiles de composición y temperatura. en la columna 
carr.bian respecto al tiempo, por lo cual, se requieren varias corrida.a del programa de desti­
lación continua con diferentes flujos y composiciones en las corrientes de alimentación¡ para 
representar cada momento del proceso no estaciona.ria. De esta mancra1 es posible simular 
la destilación en estado no estable, si escogemos un intervalo de tiempo adecuado. Debe­
mos, sin cmbargo 1 considerar el cambio de las condiciones en el rchcrvi<lor y la retención 

del líquido en cada etapa de la columna. 
En los procesos por lotes, usualmente no hay flujos de alimcntacióu, pero hay una 

carga de líquido en el rchcrvi<lor la cual cambiará en composición y cantidad con el tiempo. 
Adelante se define una alimentación ficticia la cual representa a esta carga en el programa. 

de destilación continua. 
La figura 4.2 muestra los flujos de la pseudo-alimentación correspondientes a un in­

tervalo de tiempo dado con una relación de reflujo, flujo molar de ya.por, concentración 
y cantidad <le carga conocidas. La cantidad de líquido que permanece en la etapa es la 
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Figura 4.2: Simulación del régimen no permanente 

retención. Esta es función de la geometría y del tjpo del dispositivo de contacto. Para una 
columna dada, la retención volumétrica es usualmente constante. 

Si la densidad del líquido no cambia mucho durante el proceso de la destilación por 
lotes, podemos asumir que la retención de masa. permanece constante¡ y si Ja variación 

de la masa molar de las mezclas en el periodo de tiempo uo es grande, podemos entonces 
considerar que se tiene retención molar constante. 

Durante cada paso del proceso por lotes (destilación continua de muy corta duración), 

la concentración del líquido en cada etapa cambia de x(t 0 } a x(t1)· Si el periodo de tiempo es 
muy corto, podemos asumir que dur"nte este intervalo, las concentraciones de las corrientes 
de entrada y salida de cada. etapa permanecen constantes correspondiendo al tiempo t 1• 

Suponiendo retención molar constante en cada etapa y en el condensador, y escribiendo 
los balances de materia totales y por componente para régimen no permanente, tenemos 
para cada etapa n: 

(4.15) 
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(4.17) 

(4.18) 

d(xnIIn) ~ Hn (x.(11) - x.(to)] 
_d_t_ = (t1 - to) (4.19) 

Usando el concepto de alimentación ficticia para. la carga. en el rchcrvidor, la. retención en 
cada etapa. puede ser interpretada como una. entrada y una salida de corrientes líquidas.a. esa. 
etapa¡ que tienen el mismo flujo molar total pero diferentes composiciones, correspondiendo 
a dos muy cercanas, pero a tiempos diferentes. La composición del líquido de la corriente 
que sale de la etapa debe ser la misma que la composición de líquido en la etapa. Se define 
F como sigue:' 

Entonces: 

F. - II. 
n - t!.t 

Vn-1 + ln+l - Vn - In= fn(I¡) - fn(to) 

Donde Vn = YnVn y sinülarmentc Vn-1 y Vn+l· 

(4.20) 

(4.21) 

(4.22) 

Empleando los conceptos y suposiciones anteriores, las ecuaciones para simular al 

rehervidor (etapa l) son las siguientes: 
Balance de materia total: 

L, _ L,Od(Hi) = (S(t,) - S(to)] 
dt (t1-lo) 

(4.23) 
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(4.24) 

(4.25) 

(4.26) 

(4.27). 

= :r1(t1)F(t1) - x,(to)F(to) (4.28) 

(4.29) 

En esta forma, cada etapa de una columna de destilación por lotes puede simularse 
por medio de ~n proceso de destilación continua (ver figura 4.3). 

La simulación de la conducta dinámica por medio de cslados cuasi-estables podría 
parecer obsoleta. La ventaja de este acercamiento cuasi-estacionario sobre el simulador 

dinámico como el que presenta Bastan et al. (1981) es sin embargo una drástica reducción 

del tiempo del CPU sin sacrificio de precisión. Como reportaron Nad y Spi~gcl (1987) 1 

usualmente se logra una reducción por un L· ~tur de 5 o m;_is. 

Para un problema dado de simulación, el tiempo ocupado por el CPU dependerá 
del tamaño del incremento del l'>t y del número de iteraciones del UNIDIST por cada 
incremento. La selección del t:l.l ~epende de cierta forma de la sensibilidad del problema. 

Normalmente usamos At = 0.05 h (ejemplo 1 y 2 o ti.t = 0.1 h, ejemplo 3). Cuando los 
perfiles de la columna obtenidos en ln son usados como suposición inicial para. los perfiles 
en tn+h el programa UNIDIST converge en una. o dos iteraciones. 

4.3.1 Estabilización 

El proceso por lotes se arranca en un periodo de tiempo l¡ a ta. El proceso de cslabilizadón 
asegura un perfil exacto de temperatura y composición para el tiempo inicial t0 • 
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Proceso simulado 
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Figura 4.3: Simulación de la retención 
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Estas condiciones para el tiempo t 0 se alcanzan cuando la columna se ha operado 
a reflujo total durante algún tiempo. la duración de este estado inestable podría estar 
determinada. por la experiencia de la planta, o podría simularse por medio de un programa 
por separado. Desde el punto de vista matemático el problema equivale a simular el proceso 
una vez con el programa de destilación continua a reflujo total. 

El programa toma en cuenta dos clases de situaciones para el tiempo to: 

• toda la carga está en el rehervidor (la columna está seca); y 

• la columna tiene líquido de composición similar a la composición de la carga. 

En el primer caso, la cantidad de líquido correspondiente a la retención total se toma 
de la carga inicial. tomando en cuenta que la cantidad de líquido que permanece en el 
rehcrvidor disminuirá. Los perfiles de temperatura y concentración a to se obtienen de la 

simulación a reflujo total (ver figura 4.4} 
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Figura 4.4: Estabilización 

4.3.2 Ejemplos 

Nad y Spicgcl (1987) han comparado la eficiencia de los procedimientos descritos en este 

trabajo con otros procedimientos conve11:cionales de destilación por lotes¡ como por ejemplo 

BATCH FRAC (Boston et aij [16]. Encontraron que los procedimientos convencionales uti­

lizan más tiempo de computadora que los procedimientos que se muestran en este trahajo, 
Además encuentran excelente acucr~o entre sus resultados experimentales y IM predicciones 

usando este procedimiento¡ para la destilación por lotes de los sistemas ciclohexano/n­

hcptano/tolueno. 
En esta sección se muestran comµaracioncscntre resultados experimentales y prácticos 

de destilación por lotes para tres caSos. 

4.3.3 Ejemplo 1 

Domenech y Enjalbert (1981) [5) usan el método clásico de cálculo clapa por etapa y el 
método tradicional Runge-Kutta-Merson de cuarto orden, con tamaño de paso variable 
para la integración del tiempo. Asume soluciones ideales. 

Este ejemplo involucra la rectificación de una mezcla de 10 componentes en una 
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Figura. 4.5: Resultados de la. simulación del Ejemplo l. 

columna con 22 platos y un condensador total. La relación de reflujo constante durante 

toda la operación, tiene un valor de 20 1 el flujo de vapor se fija a 36.63 mol h-1 • La. canti­
dad del lote inicial es de 12.51 mol y la operación se simuló hasta que 1 mol quedaba en el 
rehervidor, el tiempo requerido para la rectificación es de 6.59 h. La retención total en la 

columna representa el 3% de la carga en el rchervidor. 
En la figura 4.5 1 los autores muestran el desarrollo respecto al tiempo de la fracción 

mol de cada componente del destilado. 
Este programa se corrió con los mismos datos de entrada, los resultados se grafican en 

la figura 4.5. El tiempo de rectificación requerido para. dejar en el rehcrvidor solo una mol, 
fué en este caso 6.60 h. Hay un acuerdo total entre los resultados de la simulación con los 
resultados de los dos modelos. 

4.3.4 Ejemplo 2 

El ejemplo es de Boston et al. ( 1981) (16]. Las ecuaciones básicas de régimen no permanente 

empleadas son esencialmente las mismas que reporta Distcfano (1968). Las ecuaciones 

empicadas consisten de los balances rigurosos de materia y entalpía y las relaciones de 
equilibrio de fases. 
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Tabla 4.2: Especificaciones del ejemplo de Boston el al. (1981) 

Especificaciones de la columna: 
Número de etapas internas 
Retención de las etapas 
Retención del condensador 
Presión 
Carga inicial 

8 
O.O! ft 3 

0.10 f1 3 

H.70 psia 
100.00 lb mol 

Componentes: 
Propano 
Butano 
Pcntano 
Hcxano 

Modelos de las propiedades ffsicas: 
Valores de K: 

Entalpías: 

Densidades: 

Constantes relativos al valor de K del Pcntauo. 
I< del Pentanct por ley de Raoul 
ce. de Antaine para la presión del vapor. 
Gas ideal para el vapor. 
&u ación de Watson para el li'quido. 
Ecuación de Rackctl. 
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Los resultados se resumen en las Tablas 4 .3 y 4.4, la descripción del problema se di-1 
en la. Tabla 4.2. 

Hay cinco pasos de operación y los criterios de finalización se representan por las 
cantidades subrayadas en la Tabla •1.3. El objetivo es producir butano a una pureza del 

99.0 % y hexano a. 99.98 %. El propósito de los <los prhueros pasos es remover la mayor 

parte del componente más volátil, propano. El segundo paso de separación de propauu 
se termina cuando la fracción mol del componente siguiente más pesado, butano. alcanza 
0.985 en el destilado. 

Entonces el acumulador se vacía y se adicionan al rchervidor :W moles conteniendo .fO 

% de butano y 60 % de hcxano, antes de r..orncn:¿ar el tercer paso. Este paso se termina 
cuando Ja fracción mol de butano en el acumulador alcan7a 0.99. El acumulador se vaci'a 
de nuevo a.ntcs <lcl comenzar el primero de dos pasos <le retiro de pcntano. Al final del 
último paso d~ operación, la fracción mol de hexano en el rchcrvidor es 0.9998 y este puede 
rcr drenado como el producto final de hcxano. 

Este problema fué simulado con Jos mismos datos de entrada que el de Boston et tZI. 
con excepción de que se usó la ecuación de estado SRI\ para. las predicciones riel equilibrio 
líquido vapor. 

Con eI programa presente no es posible recargar el rchen•idor durante la operación. 
Por lo tanto el ejemplo se divide en dos corridas. Para los tres últimos pasos, se calculó una 
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Tabla 4.3: Resumen de resultados del Ejemplo 2 de Boston et al. (1981) 

Paso de operación l 2 3· 4 5 
Propósito retirar C3 producir C4 retirar C5 
Relación de reflujo 5 20 25 15 25 
Flujo de vapor 12 42 52 32 52 
Vel <le d~stilacion 2 2 2 2 2 
Tiempo (h) 4.07 1.81 18.27 4.31 3.78 
Destilado presente 
Propano 0.80000 0.01500 
Uutano ll2.l!OOll lW!filiilll 0.16440 
Pcntano 0.83560 0.80000 0.01610 
Hcxano !1..2.QJlill! 0.98390 
Dcslilado acumulado 
Propano 0.98880 0.84970 0.00020 
Ilutano 0.01120 0.15030 lLl!fillJlll 0.00630 0.00450 
Pentano 0.00980 0.98750 0.79140 
Hexano 0.00610 0.20410 
(lbmol) 8.1321 11.7600 36.5430 8.6129 121670 
Rehcrvidor 
Propano 0.02060 
Butano 0.32540 0.31910 0.00060 
Pentano 0.10900 0.11350 0.13350 0.01730 0.00020 
llcxano 0.54500 0.56740 0.86580 0.98270 lLl!illIBll 
(!bmol) 91.737 88.124 71.600 62.998 59.398 
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Tabla 4.4: Resumen de los resultados del Ejemplo 2 de este trabajo 

Paso de operación 1 2 3 4 5 
Propósito retirar C3 producir C4 retirar C5 

Relación de Reflujo 5 20 25 15 25 
Velocidad del vapor 12 42 52 32 52 
Tiempo (h) 4.05 2.10 18.15 3.90 3.80 
Destilado presente 
Propano 0.79283 0.01590 
Butano !11Jl1l1 lLll8.1!l1 0.35252 0.00003 
Pcntano 0.00003 0.64469 0.80534 
Hcxano 0.00279 l!.JJ!1Ji3 0.98382 
Destilado acumulado 
Propano 0.98935 0.81280 
Butano 0.01065 0.18720 lLllalli 0.02608 0.01321 
Pcntano 0.00883 0.93843 0.62842 
Hcxano 0.00003 0.03550 0.35837 
(lb mol) 8.10 12.30 36.30 7.80 15.40 
Rehcrvidor 
Propano 0.02076 0.00009 
Butano 0.32590 0.31444 0.00231 
Pentano 0.10901 0.11423 0.13312 0.03556 0.00037 
Hexano 0.5451'1 0.57124 0.86456 0.96444 ll.J!l!.MJ 
{lb moll 91090 87.70 71.82 64.02 56.42 

nueva carga inicial con la información del producto de domo del segundo paso y el nuevo 
material agregado. En este caso, ·el material remanente en los platos se mezcla con la carga 
del rchervidor, y habrá un periodo nuevo de equilibrio (no incluido en la tabla 4.4). 

Los criterios de finalización se representan por las cantidades subrayadas en la tabla 4.4 
junto con los resultados de la simulación de este modelo; el acuerdo entre las dos simula­

ciones es muy bueno. 

4.3.5 Ejemplo 3 

Domcncch y Enjalbert (1974) [5] 1 realizaron una serie de pruebas cxpei-imentales en una 

instalación piloto para probar la validez de su modelo. Escogieron para este estudio una 

mezcla de ciclohexano-tolueno. 
Los cálculos se realizaron bajo las mismas condiciOncs de operación que las de los 
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Figura •l.6: Resultados de la simulación del Ejemplo 3 

experimentos de Domenech y Enjalbert (1974). 

En este caso se usó el modelo de UNIFAC (7] para las predicciones de las propiedades 

del Equilibrio Líquido-Vapor (ELV) y los resultados de cuatro casos diferentes se grafican 
en la figura 4.6. Los datos experimentales y las condiciones de operación se muestran en la 
Tabla 4.5. 

Se aprecia, de nueva cuenta, que estos resultados están en buen acuerdo con los valores 

publicados. 
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Ta.bla. 4.5:" Da.tos experimenta.les de destilación por lotes de Domcnech-Enjalbert 

Ca.so 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 
R=3 R=4 R=6 
x; = 0.62 x; = 0.55 x; = 0.42 
P(nioll "'" P(mol) "'• P(moi) 
o.o 0.96 o.o 0.945 o.o 
21.0 0.94 10.0 0.93 10.0 
29.0 0.93 20.0 0.91 25.0 
50.0 0.92 29.0 0.905 39.0 
60.0 0.91 40.0 0.90 60.0 
75.0 0.895 50.0 0.895 80.0 
90.0 0.875 60.0 0.885 89.0 
lll.O 0.825 81.0 0.85 9.0 
129.0 0.70 93.0 0.83 
140.0 0.55 104.0 0.77 

118.0 0.65 
123.0 0.53 
131.0 0.37 

Mezcla binaria ciclohcxano y tolucno 
Columna de rectificación con pl~tos de malla. 
Presión de operación 
Condensador total 
Carga inicial en el rchcrvidor 

"'• 0.92 
0.90 
0.875 
0.865 
0.83 
0.73 
0.63 
0.475 

Retención de líquido en cada plato y en el condensador 
Eficiencia ele etapa 

R=5 
X;= 0.30 
P(mol) Xd 

o.o 0.90 
5.0 0.86 
12.5 0.85 
23.0 0.84 
36.0 o.so 
43.0 0.77 
51.0 0.69 
63.0 0.56 
75.0 0.40 
0.83 0.30 

4 platos 
l(átm) 

200.0 (mol) 
2.5(mol) 

75.0 % 
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Capítulo 5 

Modelos para Simulación de 
·Columnas Empacadas 

5.0.1 Simulación de una Columna de Destilación por Lotes Em­
pacada 

A continuación se presenta un modelo matemático que simula la operación de una columna 
empacada de destilación discontinua. Las ecuaciones del modelo se desarrollan para sis· 
temas multicomponcntcs y para distintas condiciones de operación. 

Se toma en cuenta el fenómeno de retromezclado en las fases líquida. y vapor para 
una columna de destilación no adiabática en operación discontinua, por lotes. Este 
modelo puede. ser usa.do para la. sinmlación de sistemas reales donde las suposiciones ele 
simplificación usuales no son aceptables. Los algoritmos permiten la determinación de la 
evolución de los perfiles de temperatura, concentración y velocidad de ílujo en la fase líquida 
y en la fase vapor. 

Se presenta un ejemplo numérico para la destilación de una mezcla binaria. 

5.1 Introducción 

El desarrollo de la industria de la química fina contribuye al desarrollo de las operaciones 
de destilación por lotes¡ de aplicación menos frecuente que la destilación continua. Sin 
embargo, este proceso de separación de las fases líquida. y vapor representa. mucho interés 
al plan de investigación fundamental y al análisis funcional de los procesos. 

La operación de la destilación discontinua, (JJor lotes) es una sucesión de etapas transi­

torias que involucran el fenómeno de la transferencia. de calor y masa en función del tiempo¡ 
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es decir, los perfiles de composición y temperatura van'an respecto al tiempo. 

A la fecha existen diversidad de trabajos de investigación realizados sohrc columnas de 

platos. Este trabajo se consagra al análisis de operación de una columna de destilación por 

lotes empacada, ya que si bien es cierto que en la industria el uso de columnas empacadas 

es muy frecuente, son pocos los trabajos publicados en lo que concierne a la rcdificación 
en columnas empacadas. 

El desarrollo de los métodos numéricos y la existencia de computadoras cada vez más 
rcipi<las, ponen a nuestra disposición los medios de tratamiento numérico para las ecuaciones 

diferenciales resultantes de un modelo¡ hacen posible la consideración de un mayor número 

de factores involucrados en estas ecuaciones, tales como los fenómenos de transferencia y las 

relaciones de equilibrio líquido-vapor; reduciendo tanto como sea posible las suposiciones 

hechas con el fin de simplificar dichas ecuaciones¡ es decir, evitar cualquier simplificación, 
para que de esta manera sea posible tomar en cuenta modelos más sofisticados. 

Una parle de este trabajo se dedica al estudio del modelo matemático que representa 
una columna de destilación por lotes empacada, bajo distint<lS hipótesis concernientes a su 

funcionamiento, a lo:.; ülgorilmo.s <le tratamiento numérico, al estudio de simplificaciones 

que aportan hipótesis sobre los algoritmos de cálculo así como a los resultados de ensayos 

experimentales realizados en una planta piloto, otra parte se dedica al análisis de adaptación 

de los modelo.s a los rcsullados experimentales y a la sensibilidad del modelo a las variaciones 

de los principales parámetros fisicoquímicos. 

5.2 Análisis de Operación de la Columna 

El proceso que se presenta a manera de esquema en la figura 5.1, es el comportamiento de 
una columna. de dcsLilación por lotes de altura Z 1 un rchcrvidor total y un condensador 
total. La. columna se divide en secciones de allura .6.Z. 

Se asume que la presión se mantiene constante respecto al transcurso del tiempo de 

operación de la columna; así como pérdi<l<ts de carga despreciables, aunque esta suposición 

no es forzosamente necesaria. 
El rehcrvidor opera como una cla¡m de equilibrio tcórica 1 esto es, el vapor realmente 

está en equilibrio tcrmodiruímico con el líquido. 

Los vapores que salen de la p;trtc alta de la columna son condensados totalmente¡ se 

da por h<!cho que el líquido que se introduce a la c:ulumua como reflujo, así como el ,Jcstilado 

que se retira de ella, se c~nc.ucntran en su tempera! ura de ebullición. 

Se consideran también las pc!rdidas de calor a través de las paredes de la columna; se 
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Figura 5.1: Diagrama esquemático de una columna de destilación por lotes 
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asume. que la transfemncia de calor entre la.<1 fases que fluyen y las paredes de la columna. se 
da únicamente por medio de la fase líquida; es decir, se desprecia la transferencia de calor 
por medio de la fase vapor. 

Se desprecia la dispersión radial, pero no así la dispersión en la dirección axial¡ la 

transferencia tic masa debida a. este fenómeno se representa por el término -D = ~ , que 

Se sobrepone a la lrausfere11cia de masa al suponerse que el flujo de las fases es de tipo 
pistón. 

Las variables que pcrmit~n describir la evolución del proceso, en cada nivel de la 
columna, incluyendo al rchcrvidor y condensador son: 

l. La.e; con1posiciones y temperaturas de las fases líquida y vapor. 

2. Los flujos molares del líquido y vapor. 

De esta manera cada sección de la columna ele altura ~z hace aparecer 2(C - 1) + 4 

variables o incógnitas. En el caso de una mezcla de C componentes: las (C -1) fracciones 

molares x¡ e y¡ y las temperaturas de las fases T¿, Tv; así como los flujos molares L y V. 
Por otra parte intervienen más variables que constituyen las magnitudes de cut.rada, 

como la energía que se suministra al rehervidor, la relación de reflujo, el calor que se retira 
del condensador y las pérdidas térmicas¡ todas las anteriores son determinadas experimen­
talmente o bien, pueden ser calculadas. 

Las ecuaciones que involucra el modelo son independientes para. cada fase; esto es, las 

ecuaciones para la fase líquida y las C'orresponclientcs a la fa..-;c vapor (ver figura .5.2 ). Por 

un lado se pla.ntca11 la.s ecuaciones de conservacíón para cada. sección de la columna, como 
lo son el balance total de materia, el balance ele materia para cada componente y el balance 
de energía.. Por otra parte se plantean las ecuaciones en los límites de la sección empacada 
de la columna.; estas se cxpliciln más adelante. 

Además se involucran la.s ecuaciones de equilibrio termodinámico, y todas las corrcla· 
ciones permitidas para determinar las rctcncio11cs de las fases líquida y vapor, los coefi­

cientes de transferencia, los coeficientes de dispersión así como otras magnitudes en función 

de propiedades físicas, termodinámicas e hidrodinámicas de las variables principales. 
A continuación se presentan las ecuaciones generales concernientes al modelo en dis­

tinción. Estas son las relaciones para la parte empacada de la columna. y sus límites con el 

rchcrvi<lor y el condensador. 
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Figura 5.2i Esqúerria.·~ciieéB.l de tral.lsferencia..:~!1· Un.~--~?~~~~~· ~.i·:,d~st~l~ci6.~:_ por. _l.otcs, 
einpacada 

L 

[V]z [L]z 

Transferencia de masa global en un 
elemento de altura de columna .6.Z. 

[LJfLlz+AZ i 

T 
AZ 

l 

l [VHvlz+AZ 

[ Dv Hv L:f=, Hv¡~lz+AZ [DLHL Lf:1 IILi 8l~~:i:;)lz+~z 

--T L:f=t Kv;allv¡(y¡ - y¡)l:t.Z 

AZ 

l !\" L;Z,, Hv;x¡ l:t.Z 

[Dvllv L;f;,, Hv.81 ~';'' 1 ], 

¡ [V llv]z [LllL]z 

Transferencia de calor en un 
elemento de altura de columna 6.Z. 

T 
Qrl:t.Z 
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5.3 Ecuaciones Dinámicas de la Operación de la 
Columna 

5.3.l Parte Empacada de la Columna 

Las ecuaciones de los balances y las relaciones de lransferencia1 tanto de masa como de 
energía se describen para un elemento de columna de altura diferencial .ó.Z¡ las ecuaciones 
finales se obtienen por pasos, toma.n<lo pcquci1os diferenciales de altura; cuando LlZ tiende 

.a ccrn. 
De esta manera se obtienen 3 ecuaciones para cada fase; la ccunción 5.1, quc_es el 

balance de materia para cada componente i, la. ecuación 5.2 del balance de materia total y 
la ecuación 5.3 del balance de energía. ' 

Fase vapor 

Balance de materia para cada componente: 

B(hvGvy;) 
8t 

Donde: 

B(Vy¡) a [v h 8(Cvy;)] K . ( • . ) .Qp ~ ---- + - v v--- + v;a y¡ -y¡ ·--xi 
az 8z 8z ·. '>. . 

B(HvCviu)·. 

(5.1) 

at._ · 
-- - '-----;=--''-,:--=------ :'---

Es ~1 término que represen~a la acumul~cióñ (hold-up) del vapor en la sección· em.pacada 

de la columna¡ 

O(Vy;) 
---¡¡;-

Es el término que representa la transferencia de masa debida al flujo principal; . 

a [v 1 B(Cvv•>] fu v•v-¡¡;-

Es el término que representa la transferencia de masa por dispersión en la dircccióri· axial; 
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. . ·.~-:: :,>.·,- ·<· 

., - - , ... ·~ 

Es el térmillo de·¡~- tra:nsfcrcnci~ 

(5.2) 

Donde: 
e 
L: [( v;a(y¡ - y;)= O 
i=1 

para un sistema binario. 
Balance de energía 
En esta ecuación intervienen los términos de la entalpía que está asociada con la 

transferencia de masa de todos los componentes. El término que traduce el mecanismo de 
transferencia de calor debida a la diferencia de temperaturas entre la fase líquida y vapor 
es: 

D(hvCvllv) = - 8(Vllv) + .!!.._ [nvh,, 'f. lf,,; D(Cvy;)l + 'f.Kv;allv;(y,' -y;)+ 
8t az Dz i=I Dz ;=l 

- ~P t llv;x¡ - U.(Tv -T¿) (5.3) 
i=l 

Donde lfv¡ representa. la enlalpía molar del componente i puro, o bien su entalpía 
molar parcial, ya sea que se desprecie o no la entalpía de mezcla. 

Fase líquida 

Balance de material para cada componente 

D(h¿C¿x¡) D(Lx;) a [n h 8(C¿x;)l Jé ( • ) + Qp • --a-
1
-- =---¡¡;-+a; L La;- - \y¡a y¡ -y1 Tx¡ (5.4) 



Balance de mat~riatotal 

(5.5). 

Balance de energía ._-- _ .-.~~---~:~~:; ,~--<- _·"·;:·_--~-~ ... :/~·_; _.·· .. .. . _ 
La ecuación del balance 1le cncrgi~ de_-1~-~~~ 1(~~-¡¡d_a ~ an:;ti~ga:_a Ja dri la fase vapor, 

_con un término adicional que representa ltls -pérdidas_ ~~rmic3.s ~través-. de las pared~ de la 
colunma: - -

8(/iiCilh) _ 8(Lfh) !!_ [n 1 EH .a(Cix;)J-~ K . ll ·( • ·) · 
8t - 8z + é)z L 

1
L i=t L1 Oz ~ v,a La Yi - y, + 

+ ~ t lh;xi + U.(Ti• - TL) - Qp (5.6) 
i=l 

Ya::1e dispone de seis ecuaciones diferenciales parciales para traducir la evolución de los 
perfiles de temperatura y composición 1 así como los flujos molares de las fa.ses a todo lo largo 

de la columna (O < z < Z) y del tiempo de operación. Sin embargo, las relaciones generales 

no son aplicables en las fronteras de la sección empacada de la columna ( z = O y z = Z); 
para las cuales es necesario formular ciertas condiciones que se explican a continuación. 

5.4 Condiciones en los Límites de la Sección Em­
pacada 

Las condiciones en los límite:; considcradtt.s son <tlliílogas a las propuestas por Danckwerts 

[46]¡ estas representan la continuidad de las variables <le salida de la.s fronteras del sistema, 

consideran que ya no hay mezclado longitudinal en el exterior de la parte empacada de la 
columna. Los subíndices que caracterizan la interfase son e y s, representan respectivamente 
la entrada y salida de las fases a la columna. 

5.4.1 Interfase Rehervidor-Columna (z =O). 

Balances de materia para cada componente 

1 

accvY•)I VeYet = Vy¡ - Dvhv---a;:-
~=a 

(5.7) 
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(5.8) 

o bien: 

l
a(L,,>\ ;;,; 0, · 

8z " z=o--- " -

La. ecuación 5.10 resulta de la. ecuación 5.8 y -de la: cOri~~~~id~?.'~c:ú8?~ag~ilUd_de.9ix¡ 
a la salida de la interfase. Aquí se usan las ecuácio.nes ~~7·-i.::5:19.:'.·:. . . . 

Balance de materia total 

1 
.. ac~1·.:;. 

V,= V- Dv.h··"'·8z· ··· ..... . 
,. . z=O-. 

(5.11) 

¡~;\.3fo (5.12) 

Balance de energía 

1

8(1,HL)' =O 
8z z=O 

(5.14) 

Se utilizan estas dos condiciones bajo una forma más simple: 

(5.15) 

'
~'Ji,, =o 
i)z :r=O 

(5.16) 

Lo qlll' sr detnllf'!ilfc'\ fl ('Olll i1111ació11. 
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Demostración 1 Párá los bal~nces de mal~ri~ y energía de l~ias~yapor en la b"".e de la 

.. v.H.~:'{IVI+i,~·: Nt~-f f r:( e(y¡)l~t. ···'· 
Ahora se·desarrÓlla exhau~tiVarTicrlte-Ja'."Cci..ulcióñ '5~17 .. hajO 18. fofma: 

ó -, _: __ ::~-·-··-'°~-<··.-_:'.?-'"·:~..: -:.~·ó;;-.-:::¡;~;~~;.:_:·-~;.:f,.:_'..;',·-:+>1'"-'.:<' . ,"~---· 

·.•· .. ,• ~~;~:¿ ¡~, ~ÍL~~i(· ~Íªff v{o~~·)·.··¡ :,. ·•.·.' . 
.. ¡-·; _<.',:;- :C~·º -,:,_;_;-_;.';--:~:::; .. ;--;,~-~.-~:'.·t:,~'.-~/~.}- __ r.:O·o 

_ R~~li~-ª~~~ l~-º~~raCio_~~-:;:,~:: __ '. ~~'. ~· ~~~~:~' :f2i}-~> 0}t~;, :~~~'.:_;_ 

·· V,y.; = lv~•-p•'h~~,ªf !)~:bµhj~v ~~ l.=o 
factorizafldo: 

· v.·v .. == IY~ Or,:•lfv-i.8~;j·h~J)vliv~~ ~~t.-
Y sustituyendo Cn esta a la ~cuac~ón_:s:~1s}-

que escrita para~= o_: 

o bien: 

. -·-: . . -

··1 :·,. · · · ºv·¡ 
V,y,¡ ==· ~·r- -Dv hvCv 8z •=• 

8y; 
V,(y,; - y;)= -DvhvCv Bz 

(5.19) 

(5.20) 

Oc la mis~a:'fofffia s~ desarrolla cx)rnusliVa.rncntc la ecuación fi. In bajO la forrria: 
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. ~ .:._, .' ·' ~·'.·:~~:-

Elimina.ndo--Ios P<i:ré~~esi~ _q~~.d~~-~· ; ~,{·:~,'-)~~;~;;=l~:~~-;-~·;:·;;· ~ 

Tomando en cuenta. que: 

. e - . ' 
L,Hv;y{=;Hv 
i=l . 

queda: 

1 
acv ~ ay,I 

V.Hve = VHv-DvhvHv--¡¡;- - Dvhv f=;Hv;Cv éJz •=º 

Factorizando: 

1 ( éJCv) 
0 éJy;I 

V.Ilve = Hv V - Dvhv--¡¡;- - Dvhv t;1 Ilv;Cv éJz •=D 

y sustituyendo las ecuaciones 5.18 y 5.20 en la. anterior, obtenemos: 

e 
V,Hve = HvV. + L,Hv;V.(y,; -y;) 

i=l 

Lo que resulta para. z = O en: 

ya que 

e 
Hv¡ = LHv1Yei 

i=l 

e 
V,Hv, = HvV. + L,Hv;V,(y.,;-y;) 

i=I . -
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o bien 

p~ro como ~l térr~no_ -. 

' ~' '. ''; .. - ... 
o~ ~ ·:. • .... -.'; ~ 

\:~·:e·.·, .. -.. -.; : ..,.: 
:i:EHv;(y;¡ :..._vi)··. 
--· •=1·~- -- ------ -

(!/.;-y;) 

representa. a. fin de cuentas otra composición del componente i a. la. entrada de la columna 
_(z_ =O); entonces esta última ecuación es posible escribirla. como: 

e 
Hv. = Hv + L: Ilv;y.; 

i=t 

pero ya. que llv es la entalpía de la fase vapor y ya. se encuentra. involucrada.en el segunc.1.o 
término de la ecuación anterior; entonces queda: 

e 
Hv. = L: llv;y,; 

i=l 
(5.21) 

Esta última ecuación describe la. igualdad entre la temperatura. del vapor en la altura z = O 
y la temperatura Tve de esta fase a la entrada de la columna. Porque: 

entonces: 

que se traduce como: 

e 
L: Hv;y,; = Ilv 
i=l 

Hv. = Ilv 

\Tv\,=o = Tv. 

La ecuación para. la fase líquida. en la altura z = O se escribe de la siguiente forma: 

(5.22) 

Que desarrollandola da: 
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pero: 

y: 

l
ax,, =O 

{Jz i-=O 

Lo que resulta en: 

l
aTLI = 0 
{Jz a=O 

. Con cálculos similares a los anteriores se llega a las ecuaciones que representan las 
condiciones en el límite superior de la columna (z = Z) : 

l
aTv¡ = 0 
{Jz a=Z 

5.4.2 Interfase Colmnna-Condensador (z = Z) 

Balance de materia para cada componente 

Balance de materia total 

l
accvy;)I = 0 

8z =Z 

(5.23) 

(5.24) 

(5.25) 

(5.26) 
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Balance de energía 

L,H L< =.1LH~-v#ih~"~~f~a'c~~x;·)l.=Z 
\ ..... ~·-.>.-:-··_, .-; ' 

L i5.~1i 
' ~ '- ·-. --~~ ~J,--~ ·tff:c ~~';o'.;::;-~-~- ~·-·. -

.¡a(VHv)¡••·.··•· ;;, 0. 
-~ :.: · ~z·:::' a=z ._.. 

Aquí se ut~~iz~~ _estas:- ~-~ª~~~~lacio~~ dCl ·baiancé. ·de energía _en Iá. fo~a simplificad&: 

1

8Tv¡ =O 
Bz =Z 

Que se demuestran de manera. análoga a la hecha en la interfase columna~rehervidor. 

5.4.3 Rehervidor 

Las ecuacion~ son las siguientes: 

d(BxBi) 
--d-

1
- = L,x,¡ - °YeYei (5.29) 

con 

El rchcrvidor representa una etapa de equilibrio 1 por lo tanto el vapor realmente está en 
equilibrio termodinámico con el líquido que lo originó. 

dB dt = L,-V, (5.30) 

d(BHB) 
-d-

1
- = QB + L,Jl, - V,llv, (5.31) 
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5.4.4 Condensador 

Despreciando Ja retención en el co11d<msad<>r;se 
tes: 

con 

y,¡ = Xci = xv¡ (5.33) 

V,Hv, = (L, + D)HL, + Qc (5.34) 

5.4.5 Correlaciones que Permiten el Cálculo de los Parámetros 
Fisicoquímicos 

Para calcular el área interfacial de las fases líquida y vapor así como los coeficientes de 

transferencia.de masa entre las fases¡ se emplearon las correlaciones de Onda et al. [47]. Los 

coeficientes de dispersión en la dirección axial son determinados a partir de las correlaciones 

propuestas por Satcr y Levcnspiel [48]¡ también se utilizó la correlación de Shulman ti al. 

(49) para el cálculo de la retención estática y la correlación de Otake y Okada [50) para la 
evaluación de la retención dinámica. 

Para las entalpías y las condiciones <le equilibrio se hace inca.pié a las expresiones 
específicas de mezcla de las especies químicas consideradas. 

5.5 Operación de la Columna en Régimen Esta­
cionario 

Las condiciones iniciales de la iniegración de las ecuaciones que describen la operación 

dinámica de la columna; son generalmente los valores <le las variables <L la salida de una 
fase preliminar ele operación, sin retiro de desti,a<lo como producto. Esto es en la operación 

de la. columna a reflujo total, en otras palabras, a operación en régimen estacionario. 

La unidad <le destilación por lotes opera inicialmente a rcílujo total; esto es, todos lo8 
vapores generados cu d rehcrviclor ascicnd<·n a través de la parte empacada de la columna, 

al salir de la parte alta de esta, son condensados totalmente y se regresan al domo de la 

columna como reflujo. 
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La condición de reflujo total se establece a ·una velocidad de vapor fija en el domo de 
la columna. De esta manera se evita tener que excluir una porción de destilado que no sa­
tisface las especificaciones requeridas, o tener que mantener relaciones de reflujo elevadas al 
principio del periodo de retiro de destilado, para obtener el producto en ]as especificaciones 
deseadas. 

Se considera también la operación del equipo en régimen permanente, como se enfoca 
muy frecuentemente en otros e5tudios. Al principio de la operación, cuando la columna 
operando a rcílujo total ha alcanzado el estado estacionario, todos los términos que varían 

·respecto al tiempo desaparecen de las ecuaciones de los balances de materia y energía. 
Las ecuaciones del balance de materia para cada componente, del balance de materia. 

total y del balance de energía para la sección empacada de la columna, son las siguientes: 

Para la fase vapor 

Balance de materia para cada componente 

8(Vy;) 8 [ o(Cvy;)l • Qp • - --¡¡;- +-¡¡; Dvhv--¡¡;- + Kv;a(y; - y;)-T"'' =O (5.35) 

Balance de materia total: 

···(5:36) 

Balance de energía 

Para la fase líquida 

Balance de materia para cada componente 

(5.38) 
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Balance de materia total 

aL a (n h acL). ~T.(.:( .•. :·. i· :Qp:·. o 
8z +fu L L az. ---~'.'v.;a,y¡ -:=Y; ];.,\c.:= 

Balance de energln 

+ ~ tHL;x¡ + U.(Tv -TL) -Qp =O 
i=l 
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(5.40) 

las condiciones en las fronteras del sistema son análogas a las descritas en la_ sección 5.4 
En lo que concierne a la.s ecuaciones de balance en el rehcrvidor y en el condensador, 

se obtiene: 

5.5.1 Para el Rehervidor 

(5.41) 

con 

L, -V.= O (5A2} 

QB + L,Ih, - V,Hv, =O (5.43) 

Es conveniente aitadir a est~ tres relaciones fundamentales, las ecuaciones que de~ 
terminan la carga y la composición del rehervidor, lomando en cuenta la retención del 
líquido y del vapor en la columna; una vez que se ha alcanzado el régimen permanente de 
operación. 

Balance para cada componente 

(5.4•1) 
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Balance total · 

(5.45) 

5.5.2 · Para el Condensador 

(5.46) 

(5.47) 

(5.48) 

Nota: Las ecuaciones de balance en el rehervi<lor y en el condensador no son indepen­
dientes, ya que se toman en cuenta los balances parciales y totales de la sección empacada 
de la columna¡ por consiguiente eliminamos las ecuaciones 5.41 y 5.42 

5.6 Modelo Simplificado 

Se han expuesto las características esccnciales de un modelo matemático de una columna 
<le destilación por lotes empacada, soportando un mínimo de simplificaciones. 

La importancia <le disponer de un modelo, es la posibilidad de efectuar una simulación 

de un proceso que se aproxime tanto como sea posible a la realidad. Sin embargo¡ cuando se 
dispone de un modelo, se tienen un sinúmcro de aplicaciones, algunas que se colocan en el 

contexto de concepción de una columna; es decir, en la delerminación de sus características, 
tales como la altura, la naturaleza del empaque y ciertos parámetros que influyen para 
obtener el grado de separación deseado de una mezcla, así corno la.<J condiciones de operación 
impuestas. 

Otra de las ventajas que se tienen al disponer de un modelo, es la posibilidad de 

determinar las mejores condiciones de operación, el rendimiento de la columna y un enfoque 
rápido de las condiciones de la columna que pueden ser variadas para obtener la opcación 
óptima incluso en un momento <lado cuando la columna está funcionando, especialmente 
en el caso de las operaciones discontinuas, como lo es la destilación por lotes, eñ la que la. 

mezcla que se alimenta al rchcrvidor difiere siempre en componentes y concentración de los 
mismos. 

Es por esto que es indispensable estudiar Ja sensibilidad de un modelo a las variaciones 
de los principales parámetros, de manera de aportar las simplificaciones eventuales con el 
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objeto de reducir el volumen y el tiempo de cálculo, o bien modificar la estructura clcl mo­
delo y los algoritmos de solución, en uso de las hipótesis formuladas para el establecimiento 
de tal modelo. 

A continuación se presenta. un modelo simplificado, en el cual además de aportar las 
hipótesis de base necesarias para la elaboración de un modelo general, se consideran las 
condiciones de operación siguientes: 

• Columna adiabática,· esto es, pérdidas de calor despreciables. 

• Flujos molares de la Jase líquida y vapor co1'1stantes respecto a la longitud de la 
columna y al curso del tiem¡Jo. 

• Propiedades físicas y termodiuámicas constantes respecto a la longitud de la columna 
y al curso del tiempo. 

Con estas condiciones, las ecuaciones del modelo se reducen a escribir los balances de 
materia para cada componente en la fase üquida. y vapor, a las cuales se le adicionan las 
ecuaciones del rehervidor y del condensador. 

Para la Case vapor 

8y· 8y· 81y· 
hvGv 8; =-V a:+ DvhvGv Bz; + I<v;a(y¡ - y;) (5.49) 

Para la fase líquida 

(5.50) 

Condiciones en los límites. 

Límite colun1na-rehervidor 

1 
8y·1 Vyei = Vy¡ - DvhvCv az' i=o (5.51) 

1 8~;1 =O 
8- i=O 

(5.52) 
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Límite columna-codensador 
•,. 

Lx,¡ = ILx; + DLhLCL~:' 1 ·····••.. • 
. · z=Z 

lªY•I =º 8z .i=Z 
(5.54) 

Rehervidor y condensador~ 

Las ecuaciones para e1 rchervidor y el condensador son análogas a las ecuaciones del modelo 
general, pero considerando los flujos molares del liquido y vapor constantes. En lo que 
concierne al régimen permanente¡ es decir, a reflujo total, la eliminación de los términos 
que varian respecto al tiempo conduce al siguiente sistema de ecuaciones: 

Fase vapor 

8y· 82y· 
- V 

8
; + DvhvCv 

8
,; + I<v;a(yj - y;)= O 

Fase líquida 

Con las mismas condiciones en los limites: 

(5.55) 

(5.56) 

(5.57) 

(5.58) 

(5.59) 

(5.60) 

(5.61) 
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5. 7 Ejemplos de Simulación 

Todos los métodos de resolución numérica que se han utilizado se basan en un procedimiento 
de discretización el cual reemplaza las ecuaciones diferenciales por ecuaciones algebraicas, 
estos métodos se detallan en la Sección 5.8. Para. la resolución de las ecuaciones del modelo 
en régimen estacionario, se ha utilizado un método de diferencias finitas centrales, este 
conduce a un sistema de ecuaciones algebraicas que se resuelven con ayuda de una relajación 
de la. inversión de una matriz tri<liagonnl. 

En el caso de la operación de la columna en régimen no estacionario, se ha utilizado 
un método de diferencias finitas de tipo impícito. 

Se presenta como ejemplo una aplicación del modelo parn. simular la operación de una 
columna, el comportamiento de los espacios vados de empaque en función de una altura 
total empacada. de anillos Raschig de 160 cm. Los cálculos se efcctuán para una mezcla 
binaria tolueno-ciclohexano. La figura 5.3 representa los perfiles ele composición de las 
fases líquida y vapor para el régimen estacionario a reflujo total, obtenidos con el modelo 
pistón, el modelo simplificado y el modelo completo con los datos siguientes: 

Bº = 470 mol; x\', = 0.18 y QB = 970 ';1 
Se observa que gracias a que en el modelo completo se considera el balance de energía 

es igualmente posible obtener los perfiles de temperatura de las fases líquida y vapor. 
La. figura 5.4 representa las curvas de variación respecto al tiempo, de los perfiles 

de composición calculados de las fases líquida. y vapor, con las condiciones de operación 
siguientes: 

Bº = 615 mol; x\', = 0.32; QB = 735 cal/ s y Il = 2.5. 

La columna está compuest<l: de elementos empacados separados por los redistribuido· 
res, se ha. trazado la evolución de la composición en el nivel de cada uno de ellos. 

5.8 Explotación Numérica del Modelo 

Ahora se prueban los algoritmos que se desarrollaron para el tratamiento numérico y los 
modelos de simulación de una columna de destilación por lotes empacada. que se presentaron 
en la sección 5.3. Los algoritmos se basan en un procedimiento de discretización. Las 
ecuaciones de los modelos fueron discret.izadas por el método de diferenci'as finitas centrales 
en las cuales el método implícito fué usado para las ecuaciones diferenciales parciales. En 
todos los casos, el sistema ele <!cuacionc~ no lineales resultantes tiene la forma de una 
matriz tridiagonal. Este sistema no lineal de ecuaciones fué resucito por una técnica de 
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Figura 5.3: Operación ele la columna en régimen estacionario a reflujo total. Perfiles de 
composición de las fases líquida y vapor: curva 1, modelo pistón; 2, modelo completo; 3, 
modelo simplificado. 
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Figura 5.4: Operación en régimen no estacionario: evolución respecto al tiempo del perfil 

de composición (a) de la fase líquida y (b) de la fase vapor. 
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Tabla 5.1: Condiciones de operación 

Variable Exp. A Exp. B Exp. e Exp. D 
Bº 513 500 435 563 
x'/, 0.28 0.25 0.13 0.25 
Qa 928 682 951 993 
R 00 2 00 3.8 

relajación. 

Se estudió la influencia de los parámetros numéricos y algunas suposiciones ffsicas en el 
tiempo de cálculo, estabilidad, convergencia y espacio de memoria de computadora ocupado 
por los algoritmos. Un programa de experimentos fué llevado a cabo en una columna de 

destilación por lotes no adiabatica a. escala piloto para probar que tan adecuado es el 
modelo. Se estudió la sensibilidad del modelo a los principales parámetros fisicoquímicos. 

Se presentan comparaciones entre los perfiles de temperatura y composición medidos 
y los obtenidos con la simulación ba~ados en parámetros físicos identificados. 

Al revisar la literatura concerniente a la destilación por lotes se encontró que ya se han 
desarrollado varios modelos de simulación de la operación a reflujo total y en !"égimen no 
permanente, a diversos niveles de complejidad en función de las simplificaciones admitidas. 
Es cyidcntc que los algoritmos <le tratamiento nwnérico dependen de la estructura de 
los modelos considerados. Este Capítulo concierne a los métodos numéricos enfocados 
de manera que sea posible la comparación de los resultados del modelo con Jos valores 
obtenidos experimentalmente en una planta piloto. 

Al principio de este Capítulo se presentaron los métodos de resolución de los modelos 
para los dos modos de operación de manera que al escoger los factores se determine el 
objetivo de estos algoritmos. Particularmente se estudia la influencia de los parámetros en 
la duración y precisión de los cálculos y de esta manera las simplificaciones hechas aporten 
la. introducción de hipótesis complementarias. 

Esta parte concierne al análisis de adaptación de los modelos con los resultados ex· 
perimentales y al estudio de su sensibilidad a las variaciones <le los principales parámetros 
fisicoquímicos; para esto partimos-de cualro expCíimcntos que se han escogido como ejem· 
plo y cuyas condiciones de operación aparecen en la tabla 5.1. 
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5.9 Método de Solución Numérica 

5.9.1 Solución Numérica de las Ecuaciones en Régimen Esta­
cionario 

En régimen estacionario, las ecuaciones de operación de la columna corresponden a la 
derivadas con respecto a una sola variable independiente: la altura z en la columna¡ y 

son por consiguiente ecuaciones diferenciales ordinarias. En el modelo completo hay seis 

ecuaciones diferenciales para seis variables dependientes: x, y, TL, 1\,, L, \1. En el modelo 
simplificado no hay más que dos ecuaciones difcrcncialcs para dos variables dependientes: 
x, y. En todo caso, la resolución de las ecuaciones diferenciales tienen un problema de 
condiciones en los límites. Los métodos para conducir a las condiciones iniciales requieren 
de una tediosa solución por tanteo en la que los resultados defraudan¡ por lo tanto se recurre 
a un método de diferencias finitas de tipo centrado 

La columna está dividida en N incrementos iguales a L':l.Z, los niveles de división están 
numerados de O a N partiendo de la hñsc. Si U es una de las variables consideradas, sus 
derivadas en el nivel j se estiman con ayuda de las relaciones siguientes: 

paraj = l,. .. ,N-1 

paraj =O 

pa.raj = N 

(au) = U;+i - U;-1 
az ; 2t.z 

(
8

2
U)· = U;+i - 2U; + U;-1 

av ; 2ii.z 

(·au) = -3Uo + 4U1 - U2 
az 0 2ii.z 

VN-2 -4UN-l + 3UN 
2t.Z 

(5.62) 

(5.63) 

(5.64) 

(5.65) 

En ocasiones, para evitar la anulación de elementos diagonales de la matriz los coefi­

cienics discretizados de las ecuaciones(~). se reemplazan por cu.'A;U,) que es más ade­

cuado que reemplazarlos por CU•+;;,i'·-tl. 
El reemplazo de las derivadas con las diferencias finitas por medio de las ecuaciones 

anteriores, permite sustituir las ecuaciones diferenciales por ecuaciones algebraicas, estas 
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úl~i~a~~ S~n--~-~sué_l,t~ p_or __ un méla<lo: de· rclaja:c~ón. que ~e. au?C~lia _con un algorit~o de 
.. inyersión ~e las matricC_s tridiagonales. 

El·si_st~nia de las ecuaciones discrclizadas se pone fácilmente bajo la forma 

. - -éIO~de X es el vector de los términos independientes (incógnitas), A es una matriz 
tridiagonal y B es el vector solución. A y B no dependen implícitamchte de X. 

De hecho, la matriz tridiagonal A es la sobreposición de la misma matriz tridiagonal 
y las variables dependientes que tenemos (seis con el modelo completo, dos con el modelo 

simplificado) y, de manera análoga, el vector Bes la sobreposición de los mismos vectores 
y las variables dependientes que tenemos. 

El vector X se corrige al reemplazarlo por el vector 

(1-w)X +wA-1 • B 

Naturalmente, el cálculo de A-1 • B se basa en la descomposición de la matriz A y del 
\lector B, en las mismas partes que hay de variables dependientes. w designa un factor de 
relajación escogido apriori. De la corrección del vector X, se deduce una corrección de la 
matriz A y una corrección del vector B. 

Esta trip~e corrección está atraída por una inicialización de X, ella se repite exhaus­
tivamente hasta la convergencia. 

5.9.2 Solución Numérica de las Ecuaciones en Régimen no Esta­
cionario 

En la operación <le la columna en régimen no estacionario aparece una segunda variable 
independiente: el tiempo l. 

Las ecuaciones de operación de la columna en este caso son ecuaciones diferenciales 
pm-ciales. Para resolver este tipo de ecuaciones se hace uso de un método de diferencias 
finitas de tipo implícito. Las derivadas de una variable U, en el nivel j y en el instante k, 
se estiman con la ayuda de las relacione• siguientes: 

paraj = 1, ... ,N-1 

(
!JU) = U;.•+i - U;.• 
iJt ,.• Al 

(5.66) 
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(5.67) 

paraj = N 

(
l)U) = UN-2 .. - 4UN-1,k + 3UN,k 
BZ N,k 2AZ 

(5.70) 

Con este método, se previene que no es necesario unir la elección del incremento tl.t 
con aquel de1 incremento .ó.Z. 

La operación de la destilación por lotes se efectúa en un tiempo relativamente largo, 

lo que obliga a escoger un tl.l grande, eso mismo es posible después de haber escogido un 
LiZ pequeño para asegurar una precisión suficiente. 

Las ecuaciones algebraicas obtenidas con el reemplazo de las ecuaciones diferenciales 
por las derivadas con las diferencias finitas a régimen no permanente, están arreEiladas 
en una forma tal que es fácil calcular los valores de las incógnitas que corresponden a los 
diversos niveles e instantes k+l, cuando se calculan los valores de aquellas que corresponden 
a los diversos niveles y a los diversos instantes k. 

Una vez más, Jos cálculos se llevan a la inversión de las matrices tridiagonales; para 
efectuarlos, es necesario disponer de los valores de las incógnitas que corresponden a los 
diversos niveles en la columna y al instante cero. Para esos valores, se proporciona la forma 
de resolución numérica de las ecuaciones en régimen estacionario. 

lcomo en estadística, es un índice que sitúa a cada uno de loa elementoa considerados en un lugar 

proporcional n su importancia real 
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5.9.3 Selección de los Métodos Numéricos para la Solución de 
las Ecuaciones 

Si lo que se desea es alcanzar una precisión satisfactoria en un tiempo <le cálculo razonable, 
.- es necesario escoger bien entre las numerosas posibilidades de métodos numéricos aplicables 
para resolver los sistemas de ecuaciones resultantes. El desarrollo del método num~rico, 
depende sobre todo de la selección de los incrementos de altura de la. columna .6.Z y de los 
incrementos de tiempo .ó.t, que son los parámetros principales de la discretización de las 
ecuaciones diferenciales. 

También la selección está en función de las ecuaciones que se utilicen para discrctizar 
las derivadas; por ejemplo, no es posible efectuar la discrctización después de haber aplicado 
ciertas reglas de derivación. Depende igualmente de la manera de aplicar el método paraª 
resolver las ecuaciones discrclizadas. 

Así es que la solución de las ecuaciones discrelizadas de régimen permanente está en 
función directa de los valores iniciales que se le asignan a las variables desconocidas, del 
factor de relajación w y del criterio que se toma para decidir si la convergencia ha sido 
a.lcanzada o no. 

Es necesario señalar que la menor modificación hecha a las ecuaciones diferenciales, 
ya. sea despreciar ciertos términos o bien reemplazarlos por aproximaciones, puede influir 
mucho en los tiempos de cálculo¡ pero de igual manera. podría no afeclar mucho a los 
resultados. 

Para decidir que método de resolución conviene se han hecho ensayos, considerando los 
medios de cálc:ulo que se disponen actualmente y por otra parte los valores de los parámetros 
físicos c.:oncernie11tes: es decir, los que corresponden a los resultados experimentales que se 

han obtcnido2 • 

La columna que se utilizó está compuesta ele elementos de empaque separados por 
redistribuidores equipados con tomas de muestras; esto nos conduce a escoger un número 
1V de intervalos de discretización en el espacio igual a un múltiplo de 8. 

Para las ecuaciones discretizadas de régimen permanente, debemos de admitir que la 
convergencia se alcanza cuando las correcciones que se hacen a los valores de las variables 

desconocidas, son inferiores en valor relativo a io- 4
• 

Con el modelo simplificado en régimen permanente, la rapidez de convergencia depende 
poco de los valores iniciales que se dan a las variables desconocidas. 

Con el modelo, iniciando con un mímero de incrementos de altura de la columna N 
igual a 24 y variando el factor de relajación w, así como Íos parámetros flsicoquímicos con· 

2 Dcscritos más adelante. 
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ccrnit:mtes, se observa que la convergencia se alcanza-~ :~r~~~~¡?·~ _ >. _ _ . _. 

:::~~:: ;: ~I :~:;:~~~:r~~j:~~~~::: _: _: _: _:::: _:: _:: :_:_:_:_:i.~:::~;~;;f ¿;f L'. :~::;::;::: H 
El valor óptimo de w aparentemente se situa aJr~~º1<dri o:L .. ~rii~~z~~:do ~Qri"w ~ o.i 

y variando N así como los valores de los parámetros ÍísiCóS~ se 0-b~~;.;a ·q-u~· Í~ ~on~ergericia. 
se obtiene en promedio: . 

después de 200 iteraciones y 56 s .....•.•.•....••.. : •..•••..•...•...•..••.. para N = 16 
después de 200 iteraciones y 57 s .......................................... para N = 24 
después de 110 iteraciones y 61 s .......................................... para N = 48 

CUando se pasa de N = 24 a N = 48 el volumen de la memoria ocupada pasa de 11.5 
KB a 12 KB; y los resultados son afectados en promedio hasta la tercera cifra significativa. 

Para los cálculos definitivos conservamos: 
N=24yw=0.1 

Con el modelo completo a régimen estaciouario3 , no es posible una convergencia satis­
factoria de las ecuaciones discretizadas aunque los valores iniciales dados a las incógnitas 
sean razonables. Una. convergencia satisfactoria quizá sea posible si los valores iniciales 
dados son los obtenidos con el modelo simplificado. 

Una vez que se tienen los resultados del modelo, es posible un ahorro de tiempo de 
cálculo si: 

• se admite una función simple (lineal} de la distribución de la pérdida de energía total 

a lo largo de la. columna, 

• si se desprecia el término de transferencia de calor debido a la dispersión de materia, 
y 

• si se aplica a los términos di.fcrcnciales de entalpía la regla de derivación de funciones 
compuestas antes de la discretización. 

Con el modelo, se inicia estableciendo un número de incrementos de altura N = 24 y 
se varía el factor de relajación w así como los valores de los parámetros físicos¡ Ja conver­
gencia se alcanza en promedio: 
después de más de 500 iteraciones ......................................... para w = 0.2 
después de 270 iteraciones ................................................. para w = 0.3 

3Condición de reflujo loti\I. 
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El valor óptimo de w aparentemente está alrededor'deo:a. ?;··, ~Y '-C:'- :: -·. 
Primero se fija w = 0.3, se van"a N y los pará~clio~s fí~fr~Si_S~ '?~~c·~v~~~u~ 1~-~~vér-

gencia se alcanza en promedio: . . · . - -~- -- . -- - -- . 

después de Ün número muy alto de iteraciones ............ ->: .. ~ ....... , .. ~.'~para N = 16 
después de 270 iteraciones y 7 min ........................................ para N = 24 
después de 230 iteraciones y 7 min 30 s .................................... para N = 32 
después de 21 O iteraciones y 8 min 30 s ............................... _ ..... para N = 48 

Cuando se pasa de N = 24 a N = 48, el volumen de la memoria ocupada pasa de 27 
KB a 31.5 I<B¡ y los resultados son afectados en promedio hasta la tercera cifra significativa. 

Para los cálculos definitivos se conserva N = 24 y w = 0.3. 

En el cálculo de régimen no estacionario, el tiempo total de la destilación es de tres 
horas. Entonces se mantiene un incremento de tiempo 6.t = 0.5 s. 

Con los medios de cálculo que se di ponen es complicado experimentar con valores más 
pcqueiios, pero con valores superiores aparece una inestabilidad en los cálculos. 

Al principio, el uso de un método implícito de datos asegura que una disminución del 
ót o del LlZ debe mejorar la precisión de los cálculos. De hecho se observa que esta garantía 
está limitada~ De esta manera para 6.t = 0.5 s, la disminución de 6.Z que corresponde al 
paso de N = 24 a N = 48 hace aparecer, en cierto!; rasos, las inestabilidades. Sin duda, 
este fenómeno se explica con los errores ocasionados por el aumento· de volumen de los 
cálculos que implica el hecho de disminuir el .ó.Z. 

Para los cálculos definitivos se conserva D..t = 0.5 s y N = 24. 
Con el modelo simplificado, el volumen de memoria entonces ocupado es de 15 KB 

(en vez de 15.5 I<B- para N = 48) y para representar 3 horas de operación, son necesarios 

en promedio 19 minutos de tiempo de cálculo. 

5.10 Sensibilidad del Modelo a los Parámetros Fisi­
coquímicos 

Para. efectuar los cálculos, se evaluaron los parámetros siguientes: /(y, hL, hv, DL, Dv, U. 
Para esta evaluación se recurre a la litr.ratura, el único inconveniente es que las correla· 

dones propuestas se aplican mejor a columnas de absorción que a columnas de destilación. 
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Figura 5.5: Influencia de la variación de [( v en el perfil de x calculado con el modelo 

completo (experimento A): a= I<v/Kvcatr.ult1dai curva 1, a= 2.90; 2, a= 2; 3, a= 1.4¡ 
4,a = l¡ 5, a= 0.8¡ 6 1cr = 0.5. 

Por otra parte, el parámetro más importante para la simulación de la operación <le 
la columna, es el coeficiente de transferencia. de masa entre las fases líquida y vapor, la 
correlación que da la literatura para el cálculo del cocficicnLe es para un modelo mucho 

más simple (modelo pistón) que lo que se propone utilizar aquí. 

En vista de obtener los parámetros más conveniente;<; para los experimentos que se 
han hecho y modelos que se han conservado, se emprendió un estudio sistemático de la 
sensibilidad de los modelos a las·variacioncs de los parámetros. Tales variaciones se obtu­
vieron multiplicando o dividiendo por los factores constantes a las expresiones dadas <le los 
parámetros en la literatura, y que nos sirvrn de referencia. 

Se estudió la sensibilidad del. modelo a las variaciones de Kv, DL, Dv y U así como 
su influencia sobre los resultados dC' los c<i.lculos en r<!p;imcn estacionario. 

Ln variación de l\\ 1 provoca una variacKln ntll)' grande en los perfiles <le las fracciones 

mol. 
Cuando Kv aumenta, los perfiles calculados tienden a los obtenidos experimental­

mente. Como ejemplo, las figuras 5.5 y 5.6 muestran como varían las concentraciones de 
ciclohexano en la fase líquida y vapor. 

Indican que para evaluar /( v se debe incluir un término que involucre la resistencia 
de la. tra.nsfcreucia de materia del lado del gas y un término análogo para la fase líquida. 
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Figura 5.6: Influencia de la variación de /( v en el perfil de y calculado con el modelo 
-,-,completo (experimento A): O'= I<v/ I<vc:ale11 / 11doi curva 1, o:= 2.9¡ 2, a= 2; 31 o= 1.4¡ 4, 

a = 1; 5, o = 0.8; 6, O' = 0.5. 

Se c;>bservó que la. contribución del término de transferencia de masa del lado del líquido es 
despreciable. 

Los resultados calculados no son muy sensibles a la variación de DL como lo muestran 
las figuras 5.7 y 5.8. Por el contrario son mucho más sensibles a la variación de Dv. 

Las figuras 5.!J y 5.10 muestran que el efecto obtenido al aumentar Dv es contrario al 
-que se obtiene al aumentar Kv. 

Las variaciones de U no son de mu~ha importancia. Lo que se explica con la leve 
diferencia entre las temperaturas de las fases líquida y vapor en las condiciones en que se · 

hizo el estudio. 
La retención de la. fose vapor hv se calcula a partir de hL y del porcentaje de espacio 

libre en la columna empacada, esto por consiguiente hace variar hi. 

El efecto de una variación de hL sobre los resultados de los cálculos en régimen esta­

cionario es dificil de <lifcrcnci;1r del de variación del coeficiente ele dispersión¡ por lo tnnto 
se ha estudiado el efecto de tal variackin en los resultados de los cálculos en régimen no 
estacionario. 

Las figuras 5.11 y 5.12 muestran que para el sistema estudiado y para una columna 

empacada donde las retenciones son normalmente menores que en las columnas <le platos, 

las variaciones de la retención del líquido (y por consiguiente también las variaciones de la 
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Figura 5.7: Influencia de ·la variación de D¿ en el perfil de x con el modelo completo 

(experimento A): o= D¿/DLcnlcufoJ"; curva 1, a= 0.1¡ 2, a= l¡ 3, o= 10. 

0.9 
, 

Fracción 
:¡, 
1 

mole• el 
vapor 

D.D 
V 

0.7 

o.& 

0.5 -'---11---+--1---li---+--1---11---+--I-- Altu,. (an) 
20 40 &O 80 IDO 120 140 160 180 

Figura 5.8: influencia de la variación de D¿ en el perfil de y con el modelo completo 

(experimento A): a= Di/DLcr:ilcu/4 doi curva 1, a= 0.1;2, a= l¡ 3, a= 10. 
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Figura 5.9: Influencia. de la variación de Dv en el perfil de x calculado con el modelo 

completo (experimento A): a= Dv/ Dvcalculado; curva 1, et= 0.1¡ 2, a= 0.25; 3, a= 0.33¡ 
,1, a= 0.5¡ 5, a= 1; 6, a= 2¡ 7, a= 4; S, a= 10. 
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Figura 5.10: Influencia de la variación de Dv en el perfil de y calculado con el modelo 

completo (experimento A): a= Dv / Dvcalcula.doi curva 1, o= 0.1¡ 2, a·= 0.2.5; 3, a= 0.5¡ 

4,a = !; 5, o =2; 6, o=4; 7,o= 10. 
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Figura 5.11: Influencia de la variación de hr, en x para.el rcdistribuidor nºS (experimento 

B): o= hL/hLcalcufridoi - · - 1 a= 0.33; ·····,a= l¡ - - - 1 a= 3. 

retención de ga.s) 1 tienen efecto poco importante a condición de que se encuentren en ciertos 

límites (que se indican en las figuras). por el contrario, cuando se salen de los límites, los 

resultados de los cálculos se hacen totalmente inaceptables. 
Por último se indica que el modelo completo incluye un término que representa las 

pérdidas térmicas; los resultados que incluyen el modc!o dependen también de la evaluación 
de este término. 

Los cxpcrimcutos que se realiza.ron demuestran que las pérdidas térmicas totales son 
un factor importante, la manera de distribuir esas pérdidas según la altura de la columna es 
de poca importancia (salvo que se descarte una distribución demasiado irregular) En este 
modelo, como una manera de sim_plifica.r 1 se asume una distribución lineal de las pérdidas 
térmicas. 

5.11 Verificación de los Modelos 

5.11.1 Descripción del Equipo 

Una serie de experimentos se realizaron en una planta piloto para verificar la validez del 
modelo. La instalación comprende de un rehervidor de 80 litros, una columna empacada, 
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F'igura 5.12: Influencia de la variación de h¿ en y para el rcdistribuidor nºB (experimento 

B): O'= hL/hL1:4lcularlai - • -, Q = 0.33¡ • •' • ·,O'= 1 - - - 1 O'= 3. . 

un condensador total y accesorios que permiten controlar la operación del equipo. 
La columna se compone de secciones de vidrio de 150 mm de diámetro interior y 245 

mm de altura .separadas con un redistribuidor de líquido. La columna está empacada con 
anillos Raschig dispuestos a granel (random packing) de 15 mm. 

Se efectuan dos experimentos: uno con el objeto de estudiar el fenómeno a reflujo total 
y el otro con el objeto de analizar la operación de la columna en régimen no permanente¡ es 

decir, con retiro de destilado. En todos los ca.sos, los experimentos se realizan con relación 
de reflujo y con suministro de calor al rehcrvidor constantes. 

Además se cuenta con termómetros en diversos puntos del equipo, especialmente en 
la parte empacada de la columna. Se hacen tres grupos de resultados experimentales. El 
primer grupo corresponde a la operación a reflujo total y reune los perfiles de concentración 
y de temperatura de las fases líquida y vapor cuando se alcanza el estado estacionario. Los 

otros dos reunen los resultados que corresponden a la operación de la columna cuando se 

retira destilado¡ es decir, la operación a régimen no permanente; donde el segundo grupo 
describe la evolución respecto al tiempo de los perfiles de concentración y temperatura 

(discrctizados en nueve niveles). El tercer grupo reune las medidas de composición y 

temperatura del rehervidor, de manera que al conocer la masa y concentración del destilado 

colectado sea posible seguir el avance de la tlestilación. 
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5.11.2 Comparación de los Perfiles Calculados con los Experi­
mentales 

Se empleó la mezcla binaria tolucno-ciclohcxano: el equilibrio líquido vapor se representa 

por las expresiones propuestas por Hala y sus colaboradores[5'1]. 

Se observó que los resultados obtenidos con el modelo simplificado y con el modelo 
completo, son particularmente sensibles a las variaciones del coeficiente global de trans­
fcfoncia de masa /(v y del coeficiente de dispersión de la fase vapor Dv. Es posible 
descartar los resultados calculados de los resultados ~xpcrimcntalcs al aumentar el valor de 
Kv obtenido de las correlaciones que sirven de referencia, así como ni disminuir el valor 
de Dv. Un estudio sistemático para diversas condiciones de operación, permite demostrar 
que los mejores resultados se obtienen al multiplicar el coeficiente de transferencia de masa 

global Kv obtenido con las correlaciones de referencia, por un factor cercano a 2.6 (o bien, 

a kv ya que la resistencia a la transferencia de masa del lado del líquido es despreciable), 

así como al dividir entre un factor cercano a 10 el coeficiente <le dispersión de la fase vapor 
Dv. 

Los resultados obtenidos se grafica.n en las figuras 5.l;J y 5.1'1¡ representan los rwr­

files de composición de las fases líquida. y vapor calculados con los modelos simplificado y 

completo a régimen estacionario (reflujo total) y los datos obtenidos ('Xpcrimentalmcnte. 

Por último, describen como una indicación, los resultados calculados con el modelo 
pistón y con Ja expresión de /(v. Vemos que tanto el modelo simplificado como el mo­
delo completo, utilizan las expresiones "corregidas" de los parámetros fisic:oquímicos¡ dan 

resultados similares y notablemente mejores que los obtenidos con el modelo pistón y las 
expresiones "no corregidas" de los parámetros. 

También el modelo corÍlplato permite evaluar los perfiles <le tcmperalura¡ estos se 
comparan con los perfiles experimenLalcs en las figuras 5.15 y 5.16. 

Los resullados experimentales en régimen no pcrmancntc1 están Oastante bien repre­
sentados por el modelo simplificc;do cuando se utilizan los parámetros fisicoquímicos en 
los resultados experimentales a régimen estacionario. Esto se muestra en las figuras 5.17 
y 5.18. 
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Figura 5.13: Comparación de los modelos y los resultados experimentales con ayuda de 

los parámetros nuevos: composición de la fase líquida {experimento C); curva 1, modelo 
completo; 2, modelo simplificado¡ 3, modelo pistón. 
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Figura 5.14: Comparación de los modelos y los resultados experimentales con ayuda de 
los parámetros nuevos: composición de la fase vapor {experimento C); curva 1, modelo 

completo; 2, modelo simplificado¡ 3, modelo pistón. 
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Figura 5.16: Comparación de Jos perfiJes calculados y los medidos de temperatura (experi­

mento C): ---.., perfil calculado de la fase vapor¡ •, valores medidos. 
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Figura 5.17: Comparación de los perfiles calculados y medidos: régimen no estacionario, 
fase líquida (experimento D)¡ - - -, perfiles calculados; •, medida en el rcdistribuidor 
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rcdistribuidor 3¡ ., medida en el rcdistribuidor l. 
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Figura 5.18: Comparación de lo_s perfiles calculados y medidos: régimen no estacionario, 

fase vapor (experimento D); -· -, perfiles calculados¡ •, medida en el rcdistribuidor 
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Capítulo 6 

Análisis de los Modelos de 
Simulación 

Las bases de estudio generales sobre dcstiJación por lotes que adoptan los investigadores 
son sobre métodos globales y generalización de la ecuación de Raylcigh, o bien el método 
de cálculo etapa por etapa. 

Este último consiste en escribir las ecuaciones del balance de materia y energía de 
cada plato en la columna, en el rebcrvi<lor y en el condensador, completando los términos 
de variación del perfil de concentración y de temperatura de la columna. Las soluciones se 
obtienen por i?-tcgración numérica de un sistema <le ecuaciones diferenciales. 

En este Capítulo se resumen las características esenciales de los modelos presentados 
en esta tesis. 

6.1 Modelo de Boston 

6.1.1 Consideraciones 

La operación de una columna de destilación por lotes consiste de una serie de pasos de 
operación, cada uno de los cuales lienc diferentes especificaciones. Boston establece que 
para simular realmente la operación, el sistema debe ser adaptable a todas las especifica­
ciones fortuitas de operación¡ ya sea el cambio ele la relación de reflujo, la descarga de un 
acumulador de producto, retiro de destilado por una corriente lateral o incluso adicionar 

más material al rehervidor. 

145 
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6.1.2 Suposiciones 

Se asumen etapas de equilibrio con retención líquida molar constante. Se desprecia la 
retención del vapor y no se considera la hidráulica de la columna. Se desprecia la influencia 
de la temperatura en la presión, composición, valor de K, Las entalpías del vapor y líquido 
y en la densidad del líquido. Se asume que los flujos, composiciones, entalpías, localización 
de las corrientes de alimentación, localización de los flujos molares de las corrientes de los 
produclos, el perfil de la presión de la columna y los volumcncs de las retenciones están 
especificados. En resumen: se asume que todo lo requerido para especificar comp)clamcntc 
la operación de la. columna se mantiene constante. . 

6.1.3 Análisis de Operación 

El diseño del sistema se basa en la suposición de que la operación real de una columna es 
una. serie de pasos de operación casi independientes¡ la ocurrencia de algun evento marcad 
final de un paso de operación y el comienzo de uno nuevo. Las condiciones de la columna 
al final de un paso de operación, en términos de los perfiles de tempera.tura y composición, 
es la base para el estado inicial al comienzo de uno nuevo. 

Al principio de un paso de operación puede ocurrir cualquiera de los siguientes eventos: 
El rehcrvidor puede ser cargado con material de composición especificada (inicialmente o 

durante la operación); cualquier acumulador puede ser drenado; la columna puede ser 

operada a reílujo total a una velocidad de ebullición especificada, basada en la carga más 
reciente, en el conleni<lu Je la. columna durante la operación o una combinación de ambas; 

y un depósito de alimentación puede ser rf'C'arga<io. 

También se puede especificar para la duración de un paso de operación que se alimenta 
material de los depósitos a los platos, al condensador o al rchervidor; que se adiciona o 
se retira calor de los platos a velocidades dadas¡ que la columna pierde calor debido a Ja 
operación no adiabática y que los. productos líquido se retiran de ]os platos y se alimentan 

a los acumuladores a velocidades dctcrminn.das. 

6.1.4 Especificaciones 

Es necesario especificar número de etapas, retenciones, presiones, carga inicial y mode­
los opcionales para las propiedades físicas, modelos para la evaluación de las propiedades 
físicas como la entalpía, densidades de li'quidos, fugacidades de vapor y líquido así como las 
correlaciones para calcular el coeficiente de actividad del líquido además de las ecuaciones 
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de estado. 
También deben fijarse la relación de reflujo, velocidad de destilación, velocidad de e­

bullición a reflujo total, criterio de finalización de un paso de operación. Se debe especificar 
si el cálculo se va a realizar bajo la condición de reflujo total o si el acumulador de producto 
va a ser drenado, etc. 

6.1.5 Ecuaciones del Modelo 

Las ecuaciones consisten de los balances en régimen no permanente <le materia y entalpía¡ 
estas son el balance de materia para cada componente, el balance de materia total, el 
balance de entalpía, el equilibrio de fa.ses y la ecuación que representa la retención en la 
columna. La.s relaciones de equilibrio de fases se dan sólo para una etapa de equilibrio. 

Estas ecuaciones deben ser resueltas para los perfiles de composición, temperatura, 
flujos y retención al final de cada intervalo de tiempo. 

6.1.6 Modelos para las Propiedades Físicas 

La fuente principal para los datos de propjcdadcs físicas es un banco de datos <le compo· 
nentes puros; sin embargo es posible omitir algunos y utilizar las ecuaciones de estado que 
incluye el sistema: Rcdlich-Kwong¡ Redlich-Kwong-Soavc y la de Peng-Robinson; para Ja 
evaluación de la fugacidad del líquido de componentes puros se dispone de las funciones de 
Chao-Seader, Grayson-Strced; para evaluar los coeficientes de actividad incluye el modelo 
UNIQUAC¡ la entalpía del vapor y del líquido se evalúan con ecuaciones de estado así como 
la fugacidad de la mezcla líquida. 

6.1. 7 Métodos de Solución 

Los balances no estacionarios de materia y entalpía forman un sistema de ecuaciones di­
ferenciales acopladas no lineales .ordinarias. Los trabajos previos en la solución de es­
tas ecuaciones se han basado principalmente en el uso de métodos prcdictorcs y método!> 
predictorcs-corrcctores. Una ventaja de estos métodos es que no se necesita realizar el 
equivalente de una solución completa de Ias ecuaciones a régimen permanente para cada 
paso de tiempo. 

El método de integración considerado aquí es un método prcdictor-corrcctor 
Las ecuaciones del balance total de materia se sustituyen en las ecuaciones del balance 

de materia y energía para cada componente obteniendo dos sistemas de ecuaciones difc-
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renciales; uno que describe el perfil de concentración en la columna y el correspondiente al 
perfil de temperatura. 

Las diferenciales de retención y entalpía se reemplazan por aproximaciones de dife­
rencias finitas usando el operador a,; entonces las ecuaciones del balance total de materia 

y entalpía anteriores quedan de una manera simplificada, que para resolverlas se aplica 
un método prcdiclor-corrector a las fracciones molares liquidas como variables primarias 
dependientes, usando la ecuación del balance de materia antes de aplicarle el operador 81i 
para obtener sus derivadas con el tiempo; se usó una ecuación prediclora con los valores 
de las fracciones mol y sus derivadas en uno o más puntos para predecir los valores de las 
fracciones mol al final de un incremento nuevo de tiempo. 

Finalmente, ese mismo sistema de ecuaciones del balance de materia. se usó con los va­
lores resultantes para calcular las derivadas al final del incremento. Estas derivadas fueron 
empleadas en la ecuación corre.dom para así obtener una x corregida, y el procedimiento 
anterior se repitió en los casos donde el corrector fué iterado hasta la convergencia. 

El método de cuarto orden de Adams-Moulton-Shcll fué el más adecuado, ya que 

permitió el valor mayor de (ilI),1.ar en los límites de estabilidad. Se recomienda que los 

valores pre<lictores y correctores sean modificados de manera que hicieran el método de 
cuarto orden 1 con lo cual se reduce el error <le trunque, sin reducir substancialmente el 

intervalo de estabilidad. 

Una ventaja de los métodos predictorcs-corrcctorcs es que no es necesario iterar hasta 
la solución de las ecuaciones de operación en cada paso de tiempo. Esto es, el número de ve­

ces que deben ser empleadas las ecuaciones (incluyendo los modelos de propiedades físicas) 

es el mismo de iteraciones. Distcfa.no demostró que para el método <le Adams-Moulton­
Shell, una sola aplicación del corrector es preferible ya que ]as aplicaciones adicionales no 

aumentan el intervalo de estabilidad significativamente. 

6.1.8 Ejemplo de Simulación 

Se utilizó una columna de destilación equipada con un condensador total, ocho etapas 
internas para separar una mezcla de cuatro componentes: Propano, butano, pentano y 

hcxano. El objetivo es producir en cinco pasos de operación butano al 99.0% y hcxano al 

99.98% de pureza. En los dos primeros pasos se retira casi todo el propano¡ el segundo 

paso de separación de propano se termina cuando la. fracción mol del siguiente componente 

más pesado, butano alcanza una compo~ición de 0.985 en el destilado. 
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6.1.9 Observaciones 

Los algoritmos desarrollados se han aplicado exitosamente a cálculos de varios procesos de 
separación a régimen permanente. 

El algoritmo resultante es eficiente y puede particularmente manejar sistemas con un 
intervalo angosto de puntos de ebullición tan bien como sistemas con intervalo amplio de 
puntos de ebullición, sistemas altamente no ideales así como cualquier condición factible 
de operación de la columna. 

Los métodos prcdictorc.s-corrcctores tienen dos ~fcclos frustrantes que los hacen ina­
tractivos al compararlos con otros mélodos. Primero, el sistema que tienen que resolver 
es muy rígido, debido a los amplios intervalos de volatili<ladcs de los componentes o a las 
grandes diícrcncias de rclención en los platos y el rchervidor. 

La segunda carnclen'stica no dc~Pahlc de los métodos prcdictorcs-correctores es que 
no mantienen 'estrictamente el balance <le material de un paso a otro, este error puede se 
acumula hasta niveles intolerable::; conforme la integración avan~;a. Esto puede solucionarse 
usando pasos de integración suficientemente pequclios. 

6.2 Modelo de Fredenslund 

6.2.1 Consideraciones 

Este modelo simula el régimen no permanente como una sucesión de un número infinito de 
estados estacionarios de pequeña duración. Para cada intervalo de tiempo, la solución se 
lleva a cabo usando un modelo matcm<ilico correspondiente a la destilación continua; para 
esto divide el proceso de destilación por lotes en una sucesión de eventos discretos. Las 
condiciones de la columna en términos de temperatura y composición al final de un paso 
de operación, es la base para el estado inicial al principio de un nuevo paso de operación. 

Se toma en cuenta la retención; se define una alimentación ficticia que representa en 
el programa <le destilación conti~ua a la carga de líquido en el rehervidor. Se considera 
retención molar constante. Si el periodo dr. tiempo es muy corto, se asume que las con· 
ccntraciones de las corrientes de entrada y salida de cada clapa permanecen constantes 

correspondiendo al tiempo t 1 • 

Se consideran tres situaciones para la retención del líquido: Cuando los platos (o cm· 

paquc) y el condensador están secos inicialmente, pero posteriormente contienen cantidades 

dadas de retención; cuando se llenan inicialmente con liquido a. Ja concentración apropiada 

y cuando se desprecia la retención. 
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6.2.2 Suposiciones 

Se asume que las especificaciones de la columna se mantienen constantCs dUra!JÍ~ ca.'da.:p~o 
de operación; es decir flujos molares totales constantes en cada sccción,·bñ.lan~es· ?e ~~t.alpía· 
despreciables y efectos hidrodinámicos de los flujos de liquido y VaPof~di!spiCciablC~. Por 
lo tanto la dinámica de arranque de la columna no puede ser simulada. 

6.2.3 Análisis de Operación 

El programa maneja hasta 10 componentes y hasta: 30 etapas en una columna con un 
condensador parcial o total. 

Datos que definen a la columna: Número d-c etapas, número de componentes, com­
ponentes identificadores, carga inicial y composición, presiones, retención y modelo del 
equilibrio líquido-vapor. 

Simula el régimen no permanente como una sucesión de periodos cortos de tiempo en 
el cual se lleva a cabo un proceso' de destilación continua. 

6.2.4 Especificaciones 

En todos los casos, el flujo de va.por y la. relación de reflujo deben ser especificados, excepto 
cuando la estrategia de operación sea variar la relación de reflujo. Cuando se especifican 
las composiciones de destilado, puede especificar valores acumulativos o instant1lneos. 

También se debe incluir el intervalo de tiempo pára cada paso de destilación cont.inua. 
La elección de este Ya.lar es importante para. Ja precisión de los resultados. 

Hasta 10 productos destilados de varias longitudes dc> tiempo pueden espccifirarHr>. 
Las variables tales como el flujo de vapor y la relación de reflujo pueden c.'lcogcrsc para 
cada producto. 

6.2.5 Ecuaciones del Modelo 

De nuevo las ecuaciones son los balances en estado no estacionario de materia y energía. 
Suponiendo retención molar constan le en cada etapa y en el condensador, y escribiendo 

los balances de materia. totales y por componente para régimen no permanente, tenemos 
para cada etapa n una ecuación diferencial para evaluar el cambio de la retención respecto 
al tiempo; también se obtiene una ecuación simHar para cada componente . 

. Aplicando las suposiciones establecidas y usando el concepto de alimentación ficticia 
se obtienen las ecuaciones para simular al rchervidor (etapa 1): Son el balance de materia 
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total y· el b~lanCc de materia para cada ccimpo.nentC: E~ cst~ .. ~~rm~-~ ~a:~~:.cttipa 4~·_un~ 
columna de destilación por lotes puede simularse por medio de ufl pfOceS.o de :dcs_ti1ación · 

continua. · >:;:_ ____ /:'.> . .. .. 
-,"; 

6.2.6 Modelos de Propiedades Físicas 

Se utilizaron los modelos UNIFAC y UNIQUAC para describir los coeficientes de actividad 
de 1a fase líquida y la ecuación de estado de Soavc-Redlich-Kwong (SRI<). par:~ .dc~crihf~ 
los coeficientes de fugacidad de la fase líquida y vapOr. 

6.2. 7 Métodos de Solución 

Este modelo simula la conducta dinámica por medio de estados cuasi-estables. La ventaja 
de este enfoque cuasi-estacionario sobre otros sirnulaclorcs dinámicos es que se logra una 
drástica. reducción del tiempo de computadora sin sacrificio de precisión. 

Para un problema dado de simulación, el tiempo ocupado por la computadora depen­
derá del tamaño del incremento del .6.t y del número de iteraciones del programa por cada 

incremento. La selección del .6.t depende de la sensibilidad del problema. Normalmente se 

usó D.t = 0.05 h (ejemplo 1y2 o l!,,t = 0.1 h, ejemplo 3). Cuando los perfiles <le la columna 

obtenidos en t11 son usados como suposición inicial para los perfiles en l11+1 , el programa 

converge en una o dos iteraciones. 

El proceso por lotes se arranca en un periodo de tiempo l¡ a t 0 • El proceso de es­

tabilización asegura un perfil exacto de temperatura y composición para el tiempo inicial 
!o. 

Estas condiciones para el tiempo t0 se alcanzan cuando la columna se ha operado 
a reílujo total durante algún tiempo. Desde el punto de vista matemático el problema 

equivale a simular el proceso una vez con el programa de destilación continua a reflujo 
total. . 

El programa toma en cuenta dos clases de situaciones para el tiempo t0 : Cuando toda 

la carga está en el rchervidor y cuando la columna tiene líquido de composición similar a 

la composición de la carga. 

En el primer caso, la cantidad de líquido correspondiente a la retención total se toma 
de la carga inicial. tomando en cuenta que la cantidad de líquido que permanece en el 

rehervidor disminuirá. Los perfiles de temperatura y concentración a ta se obtienen de la 

simulación a reflujo total. 



152 CAPíTULO 6. ANÁLISIS DE LOS MODELOS DE SIMULACIÓN 

Se usa el método clásico de cálculo etapa por etapa y el método tradicional Ru~ge­
Kutta-Mcrson de cuarto orden, con tamaño de paso variable para la integración del tiempo. 
Este método puede ser derivado de alguna CQíl.nera de las series de TayJor. El trunque del 
error es del orden de h5 ¡ en este método se .Jrn aumentado la región de estabilidad para 
valores de h variando desde O ha.sta aproximadamente 2.78. 

Este método y sus ecuaciones correspondientes usan el valor en un punto para predecir 
los valores de las variables dependientes a un valor de la variable ind.epcndicnte (en este 

caso el tiempo) para uu intervalo (por ejemplo, tiempo= O+ h). Este nuevo valor es el 

punto de partida para P"'decir las variables dependientes en O+ 2h, etc.[56] 

6.~.8 Ejemplos de Simulación 

Para un sistema multicomponentes 

Para Ja rectificación de una mezcla de 1 O componentes en una columna con 22 platos y 
un condensador total. La relación de reflujo constante durante toda la operación, tiene un 

valor de 20, el flujo de vapor se fija a 36.63 mol h- 1• La cantidad del lote inicial es de 12.51 

mol y la operación se simuló hasta que 1 mol quedaba en el rehcrvjdor, el tiempo requerido 
para la rectificación c-s de 6.59 h. La retención total en la columna representa el 3% de la 
carga en el rehervidor. Supon"e soluciones ideales. 

Para un sisterna binario 

Se hicieron pruebas en una instalación piloto para el sistema ciclohexano-tolucno. Los 
cálculos se realizaron bajo las núsmas condiciones de operación que los experimentos de 

Domenech y Enjalbert (1974). Se usó el modelo de UNJFAC para las predicciones de las 

propiedades del Equilibrio Liquido-Vapor (ELV). Se comprobó que estos resultados están 

en buen acuerdo con los valores publicados. 

6.2.9 Observaciones 

Las comparaciones entre los resultados de esta simulación, los datos experimentales y los 
resultados de otros modelos muestran un buen acuerdo. La eficiencia de este modelo no 
es influenciada por los procedimientos de integración del tiempo¡ además se ahorra mucho 
tiempo de computadora comparado con los procedimientos convencionales de destilación 

por lotes. 
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Las limitaciones de los modelos termodinámicos usados o las suposiciones de flujos de 
vapor constantes no representan mucho problema si se acopla el enfoque <le régimen cuasi­
establc a cualquier otro programa de destilación continua. Se observa que la suposición 
del flujo de vapor constante es de menor importancia comparada con las otras suposiciones 
siempre presentes en la simulación de la destilación por lotes. 

Un acercamiento al régimen cuasi-estable tal como el presente en este modelo, no 
puede describir los efectos hidrodinámicos y de inercia térmica de la columna. 

6.3 Modelo para Columnas Empacadas 

6.3.1 Consideraciones 

Se toma en cuenta el fenómeno de rctromczclado en las fa.ses líquida y vapor¡ este modelo 
puede ser usado para la simulación de sistemas reales donde las suposiciones de simplifi­
cación usuales no son aceptables. Los algorilmos permiten la determinación de la. evolución 
de los perfiles de temperatur?., concentración y velocidad de flujo en la fase líquida y en la 
fase vapor. 

6.3.2 Suposiciones 

Columna de altura Z 1 dividida. en secciones de altura LlZ¡ un rchcrvidor total y un con­
densador total. 

La presión se mantiene constante, pérdidas de carga despreciables, rehervidor como 
etapa de equilibrio teórica. El reflujo y el destilado se encuentran en su temperatura de 
ebullición. 

Se consideran las pérdidas de calor por las paredes de la columna; la transferencia de 
calor entre las fa.ses que fluyen y las paredes de la columna se da sólo por medio de la fase 
líquida¡ se desprecia la transfcren~ia de calor por medio de la fase vapor. 

Se desprecia la dispersión radial, se considera la dispersión en la dirección axial¡ se 
supone que el flujo de las fases es de tipo pistón. 

6.3.3 Análisis de Operación 

Las variables para describir la evolución del proceso en cada nivel de la columna, en el 
rehervidor y condensador son: Las composiciones y temperaturas de las fases líquida. y 

vapor así como los flujos molares de las dos fases. 
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Las varia.bles que constituyen las magnitudes de entrada como la energía que se su­
ministra al rchervidor, la relación de rcílujo, el calor que se retira. del condensador y las 
pérdidas térmicas pueden determinarse experimentalmente o bien calcularse. 

6.3.4 Ecuaciones del Modelo 

Este modelo utiliza ecuaciones independientes para cada fase. Se plantean ecuaciones de 
conservación para cada sección de la columna: el balance total de materia, el balance de 

·materia para cada componente y el balance de energía. Se plantean también ecuaciones en 

los límites de la sección empacada¡ se involucran las ecuaciones de equilibrio termodinámico, 
y todas las correlaciones permitidas para determinar la.<1 retenciones de las fases líquida y 
vapor, los coeficientes de transferencia y los coeficientes de dispersión. 

Las ccuaciónes del balance de materia para. cada componente en la fase vapor y en la 
fase líquida se componen cada una de cinco términos que representan respectivamente: la 
retención, la transferencia de masa debida al flujo principal, la transferencia de masa con 
dispersión axial, la transferencia en la interfase líquidoMvapor y un término que representa 
la condensación del vapor debido a las pérdida..q térmicas. 

En lo que concierne a las ccuacióncs del balance de energía, estas contienen los términos 
<le entalpía asociada a la transferencia de materia de todos los componentes, y un término 
que representa. la transferencia de calor debido a la diferencia de temperatura entre las 

fases. 
Esto resUlta en seis ecuaciones diferenciales parciales para describir los perfiles de 

temperatura y composición, así como los flujos de las fases a. todo lo largo de la columna y 
del tiempo <le operación. Pero las relaciones grncralcs no se pueden aplicar en las fronteras 
de la sección empacada, para las cuales es necesario formular ciertas condiciones en los 
extremos de la columna que representen la continuidad de las variables de salida de las 
fronteras del sistema y la ausencia de mezclado longitudinal al exterior de la parte empacada. 

de la columna. 

Operación en Régimen Estacionario 

Las condiciones iniciales de la integración de )as ecuaciones que describen la operación 
dinámica de la columna; son generalmente loa valores de las variables a la salida de una 

fase preliminar de operación a reflujo total. 
La condición de reflujo total se establece a una velocidad de vapor fija en el domo de 

la columna. De esta manera se evita tener que excluir una porción de destilado que no sa~ 
tisface las especificaciones requeridas, o tener que mantener relaciones de reflujo elevadas al 
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principio del periodo de retiro de destilado, para obtener el producto en la.s especificaciones 
deseadas. 

6.3.5 Modelos para las Propiedades Físicas 

Para calcular el área interfacial de las fases líquida y vapor así como los coeficientes de 
transferencia. de masa entre las fa.ses; se utilizaron las correlaciones de Onda et al. Los 
coeficientes de dispersión en la dirección axial son determinados a partir de las correlaciones 
propuestas por Satcr y Levcnspiel; también se utilizó· la correlación de Shulman et al. para 
el cálculo de la retención estática y la correlación de Otake y Okada. para la evaluación de 
la retención dinámica. 

Para las entalpías y las condiciones de equilibrio se hace inca.pié a las expresiones 

específicas de mezcla de las especies químicas consideradas. 

6.3.6 Métodos de Solución 

Los métodos de solución numérica :;ic basan en un procedimiento de <liscretización para 
sustituir las ecuaciones diferenciales por ecuaciones algebraicas. Para el régimen perma­

nente se utilizó el método de diferencias finitas centrales y para el régimen no permanente 
se utilizaron diferencias finitas de tipo impücito. Los sistemas no linea.les de ecuaciones 
algebraicas fueron resueltos por una técnica de relajación. 

Se estudió la influencia de los parámetros numéricos, algunas suposiciones físicas en el 
tiempo de cálculo, estabilidad, convergencia, espacio de memoria de computadora. ocupado 
y la sensibilidad del modelo a los principales parámetros fisicoquímicos. 

Método de Solución Régin1en Estacionario 

Aqníla única variable indcpendiet~lc es la altura:; en la columna; por lo tanto las ecuaciones 
a resolver son ecuaciones diferenciales ordinarias. En todos los casos los problemas tienen 
condiciones en los límites. Los métodos para conducir a las condiciorn .. 'S iniciales requieren 
una solución por tanteo¡ por tanto se recurre a un método de diferencias finitas de tipo 
centrado. 

Para la solución se divide a la columna en N incrementos iguales a ~Z, numerandolos 
de O a N partiendo de la base. Las derivadas de las variables consideradas en el nivel j de 
la columna se estiman con las ecuaciones del método de diferencias finitas. Al hacer este 
reemplazo de las derivadas con las ecuaciones de las diferencias finitas se oblicncn ecuaciones 
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algebraicas que se resuelven por un método de relajación apoyado de un algoritmo de 
inversión de las matrices tridiagonalcs resultantes. 

Así las ecuaciones discretizadas se arreglan en forma de una ecuación matricial cons­
tituida por un vector de términos indcpcnclicnte5 o incógnitas, una matriz tridiagonal y un 
vector solución. 

La matriz tridiagonal A es la sobreposición de la misma matriz tridiagonal y las 
variables dependientes que tenemos, de manera análoga, el vector Bes la sobreposición de 
los mismos vectores y las variables dependientes que tenemos. 

El vector de los términos independientes o incógnitas se corrige al reemplazarlo por 
otro vector que incluye la matriz tri<liagonal inversa. 

Posteriormente el cálculo del producto de la malriz tridiagonal inversa y el vector 

solución se basa en la descomposición de la. matriz A y el vector solución en el mismo número 

de partes que tenemos de variables dependientes. Se designa un "factor de relajación. Al 

hacer la corrección del vector de los términos independientes, se deduce una corrección de 
la matriz elemental y una corrección del vector solución por una inicialización del vector 

•le los términos independientes o incógnitas; este procedimiento se repite exhaustivamente 

1,,"1..Sla la convergencia. 

6.3.7 Ejemplos de Simulación 

Se realizaron una serie de experimentos en una planta piloto, con un rehervidor de 80 litros, 

una columna empacada, un condensador total. 

Un experimento se efectúa con el objeto de estudiar el fenómeno a reflujo total y el 

otro con el objeto de analizar la operación de la columna en régimen no permanente. en 

todos los casos se realizan con relación de reflujo y con suministro de calor al rchervidor 

constantes. 
Se obtienen tres grupos de resultados experimentales. El primero corresponde a la 

operación a reflujo total y reune los perfiles de concentración y de temperatura de las fases 

líquida y vapor al alcanzar el estado estacionario. Los otros dos reunen los resultados 

correspondientes a la operación de la columna en régimen no permanente. 

6.3.8 Observaciones 

Los resultados obtenidos con e} modelo simplificado y con el modelo completo, son scnsi­

hles a Ia.s variaciones del coeficiente global de transferencia de masa /( v y del coeficiente 

de dispersión de la fase vapor Dv. Se pueden descartar los resultados calculados de los 
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resulta.dos experimentales al aumentar el valor de /( v obtenido de las correlaciones que 
sirven de referencia, así como al disminuir el valor de Dv. 

Tanto el modelo simplificado como el modelo completo utilizan las expresiones ucorre­
gidas" de los parámetros fisicoquímicos; dan resultados similares y notablemcnle mejores 
que los obtenidos con el modelo pistón y las expresiones "no corregidas" de loS parámetros. 

El modelo completo permite evaluar los perfiles de temperatura. 

Los resultados cxperimcntafos en régimen no permanente, están bastante bien repre­
sentados por el modelo simplilicado cuando se utilizan los parámetros fisicoquímicos en los 
resultados experimentales a régimen estacionario. 

No obstante a todas las ventejas anteriores, los autores reportan los problemas en­
contrados al integrar las ecuaciones por un método de diferencias finitas y hacen énfasis 
a ciertas limitaciones del método numérico para tener en todos los casos convergencia de 
resultados rápida y estable. 

Considerando estas dificultitdcs <le las diferencias finitas Aly Said [19} en 1985 1 de­

sarrolló una continuación del estudio de Fella y Domcnech, por un lado para integrar las 
ecuaciones del modelo tomando en cuenta el fenómeno de la dispersión radial, no conside: 
rada en el modelo anterior, y por otro lado para aumentar la estabilidad de la convergencia 
utilizando un método de integración por elementos finitos de tipo Galcrkine. Para esto con­
sidera el mismo sistema de dos componentes así como las mismas condiciones de operación 
para el mismo número de pruebas. 

La validez del modelo propuesto fué comprobada al comparar las previsiones teóricas 
con los resultados experimentales. El análisis numérico muestra que el método de elementos 
finitos presenta una mejor estabilidad de convergencia que el método de diferencias finitas 

utilizado para resolver las ecuaciones resultantes <le este modelo [19} 

6.4 Métodos Numéricos 

La mayoria de los algoritmos de solución publicados pueden clasificarse en tres categorías: 
métodos de desacoplamiento de ecuaciones, métodos de relajación y métodos de solución 
simultánea.. Dentro de ca.da ca.tegon'a, los algoritmos difieren entre ellos en los siguientes 
aspectos: 

• en el modelo matemático usado y en las variables de iteración escogidas: 

• en la agrupación de las ecuaciones y en el procedimiento adaptado para resolver las 

ecuaciones, 
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• en las técnicas de convergencia usadas. 

qon la excepción del método clásico de Lcwis-Mathenson, todos los modelos tratan con 
prOblemas de número fijo de etapas y localización de alimentaciones y corrientes laterales 
fijás. Se revisarán a continuación las categorías de los métodos numéricos empleados para 
la solución de las ecuaciones resultantes de los modelos presentados en esta tesis. 

6.4.1 Métodos de Desacoplamiento de Ecuaciones 

En estos métodos, las ecuaciones del balance de matci;ia parcial, las relaciones de equilibrio, 
las ecuaciones de la suma de las fracciones mol y los balances de energía se agrupan ya sea 
por etapas o por el tipo de ecuaciones que son. Se requieren estimaciones iniciales para 

algunas de las variables de iteración. Estos grupos de ecuaciones se resuelven cnlonccs cu un 
orden indicado1 un grupo a la vez, para un grupo correspondiente de variables mientras se 
mantienen fijas las restantes. Las variables estimadas se actualizan por sustitución directa, 
o basándose en algun criterio de convergencia. El procedimiento se repite hasta que se 
satisfacen las ecuaciones. 

En los procedimientos de cálculo etapa por etapa, las ecuaciones ya mencionadas se 
agrupan para.cada etapa y se resuelven etapa a etapa partiendo desde la base de la columna¡ 
para esto se suponen inicialmente las composiciones del fondo, se realizan los cálculos etapa 
a etapa hasta llegar al condensador. El balance de materia en el condensador se usa como 
criterio de convergencia; si no se satisface se ajusta la composición del fondo y se repiten 

los cálculos. En el método <le Thielc-Gcd<lcs se asumen las temperaturas y los Oujos de 

las etapas, se fija el número de etapas. Las ecuaciones del balance de materia parcial se 
resuelven para las composiciones de las etapas empezando desde el fondo de la columna, 
el perfil de temperatura se corrige resolviendo Jas ecuaciones del balance de energía. Por 
último, los flujos de las etapas se ajustan resolviendo las ecuaciones de la s4ma de las 
fracciones molares. Este procedimiento se repite hasta la convergencia. 

El desarrollo del «Método Theta" por Holland y sus colaboradores mejoró significa ti~ 
vamcnte la utilidad de estos procCdimicntos¡ la convergencia es más rápida y confiable. Sin 
embargo, los procedimientos de cálculo etapa por etapa son inadecuados para columnas 
complejas, son propensos a caer en errores de trunque y casi siempre fallan para mezclas 
no ideales o de amplio intervalo de puntos de ebullición. Por estas razones no se utilizaron 

en la solución del modelo propuesto por Boston [16]. 

La mayori'a de los algoritmos rigurosos de destilación en uso se basan en los métodos 

de desacoplamiento en el cual las ecuaciones resultantes del modelo se agrupan según el 



6.4. MÉTODOS NUMÉRICOS 159 

tipo de ecuaciones que son¡ con este enfoque se asumen las temperaturas y los flujos de 

las etapas¡ las ecuaciones del balance de materia parcial se combinan con las relaciones de 
equilibrio para formar el primer subgrupo de ecuaciones;_ estas se linealizan manteniendo 
los valores de los flujos y los valores de l( constantes y se resuelven para la composición 

de las etapas. Usando las composiciones calculadas, se resuelven simultáneamente o por 

separado las ecuaciones de la suma de las fr<lccioncs molares y las del balance de energía 
para los valores nuevos de la tcmpcrn.turn. y los ílujos de las etapas; este procc<limicnlo se 

repite hasta que todas las cctiacioucs se sa.tisfo.cen. 

Cuando los valores de K y las entalpías se evahian como funcicln de la temperatura y 

la. composición, la no linealidad de las ecuaciones aumenta. Esto no solo aumenta considc­
ra.blcmcnle el mí mero de cálculos, sino ql1e también afecta. la estabilidad de la convergencia 

de los procedimientos de solución. Para aliviar esto, Billingsley (16} sugirió el uso de va­
lores aproximados de K de una manera independiente de la composición y periódicamcnlc 
actualizar estas aproximaciones basándose en las composiciónes ele las etapas calculadas. 

Boston {16] propuso un esquema en el cual \a. dependencia. <le la composición de los va­

lores de K y en las entalpías se eliminan de las ecuaciones del modelo y se consideran 
en un ciclo de iteración externo. Boston definió dos juegos de par<Í.mctros denominados 
parámetros de vola.lilidad y parámetros de energía¡ con estos aproximaron los valores de I< 
y las entalpías con términos en función <le la composición o en función de la temperatura. 
Para la solución de las ecuaciones del modelo, los términos en función de la composición 
se mantuvieron constantes mientras que los términos dependientes de la temperatura se 
hicieron sólo funciones simples de la temperatura. Ü<'spués de que las ecuaciones del modelo 
se resolvieron, los parámetros de volatilidad y de energía se rccvnluaron y el procedimiento 
se repitió. El tiempo relativo a la computadora. y la rnnvcrgcnciase comparó favorablemente 

con el método de Tomich para 23 problemas de prueba (17]. 

Los primeros algoritmos de desacoplamiento de ecuaciones se basaban particularmente 

en el principio de sustituciones su.ccsivas. Estos algoritmos son sencillos de implementar y 
convergen rápidamente para. los problemas dominados ya sea por los balan.ces de energía o 
por el equilibrio de las fa.c;es. Para los problemas con mucha interacción entre los diferentes 
grupos de ecuaciones y las variables de iteración, o donde los valores de K son altamente 
dependientes de la composición, estos métodos no convergerán o lo harán muy lentamente. 
En los i1ltimos años se han mejorado mucho f'sta clase de rm;todos. Por ejemplo, les 
ecuaciones de la suma de las fracciones molares y los balane<·s <l<~ energía. se resuelven 

simultáneamente. La. dependencia. de la composición puede separar-"•·-<le la-srohiciÓ!!-<le-!as-­

ccuacioncs del modelo y tratarse en un ciclo iterativo externo, como lo hace Hoston (16} 
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en el simulador presentado en esta tesis. Consecuen:iemcnte, estos métodos plleden usarse 
eficientemente para resolver la mayoría de los problemas de separación. 

6.4.2 Métodos de Relajación 

Esta clase de métodos difiere de las otras dos clases en que la simulación se hace resolviendo 
las ecuaciones del balance de materia parcial, las relaciones de equilibrio, las ecuaciones de 
la suma de las fracciones molares y los balances de energía. resultantes del modelo en una 
forma de estado no estacionario. 

En este método, las ecuaciones del balance de materia parcial se escriben en forma 
de estado no estacionario; es decir, en forma de dcri vada respecto al tiempo. El valor de 
una concentración de un componente dado en una etapa dada, después de nn intervalo de 
tiempo l::t.t, se obtiene por medio del método de Euler: 

X~t-''.U = X~· + l::t,.i ____!l (dx··) 
IJ IJ dt (6.1) 

Partiendo de un grupo supuesto de (x¡;, T, L, V) a un tiempo t, los valores de x~jA.t 

para cada componente se calculan de la ecuación 6.1. Los nuevos valores de temperatura 
y los nuevos valores de los flujos se calculan entonces de las ecuaciones de la suma de 
las fracciones mol y de los balances de energía. Este 1-1roce<limiento se repite hasta que 

los cambios en x no excedan la tolerancia predeterminada. Ball (1961) mejoró el método 

utilizando un método de in legración modificado¡ entonces formuló las ecuaciones del balance 
de material parcial en régimen no permanente de una manera de matriz tri<liagonal, que 

puede ser resuelta usando el algoritmo de Thomas [17]. 

Por sus caractcristicas, los métodos de relajación son extremadamente estables y siem­
pre convergen a una solución sin importa.r la uaturalcza del problema, .siempre y cuando se 

tomen pasos de tiempo razonablemente pequc1los. 

Ya que el tiempo empicado en los cálculos no es tan importante en las soluciones en 

régimen permanente, el tamaño de paso puede ser considerablemente mayor que el que se 
requiere para cálculos en régimen no permanente. Aún así, la convergencia es usualmente 
más lenta que en otros tipos de métodos, particularmente cerca de la solución. La selección 
del llamado "factor de relajación" es el punto más importante en la eficiencia y estabilidad 

de este tipo de algoritmo. 
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6.5 Revisión General de los Modelos Analizados 

Se presentaron los modelos matemáticos de simulación de operación discontinua de una 
columna de destilación empacada. Las ecuaciones de los modelos se desarrollaron para. 

sistemas multicomponcnles, multictapas y para diferentes condiciones de operación. 

En lo que concierne a la simulación de operación de las columnas de platos, se presenta· 
ron en el Capítulo 4 dos modelos de simulación de destilación por lotes. En el primero, que 

fué desarrollado por Bastan¡ el algoritmo usado para resolver las ecuaciones diferenciales que 

describen el fenómeno se auxilia con los recientes avances en los cálculos de la destilación 
y en los métodos de solución de ecuaciones diferenciales. Las ecuaciones que describen 
el fenómeno son prácticamente las mismas que presentó Distefano en su modelo, donde 
desarrolla un procedimiento de simulación basado en computadora, que fué usado para 
simular exitosamente varias columnas de destilación por lotes usadas comercialmente. 

Este modelo considera que la operación ele la columna consiste de uni\. serie de pasos 
de operación, cada uno con diferentes especificaciones. Las ecuaciones de los balances 
no estables forman un sistem;o_ de ecuaciones diferenciales acopladas no lineales ordinarias. 
Utiliza para. su solución un método predictor-corrcctor con el inconveniente de que el sistema 
es muy rígido debido a los amplios intervalos de volatilidad de los componentes o por la 
retención de líquido en el equipo. Además de que no conservan el balance de materia de un 
paso de operación a otro, acumulando un error hasta niveles no tolerables; aunque soluciona 
esto de alguna manera usando pasos de integración pequeños. 

Supone que la operación real de la columna es una serie de pasos de operación casi in­
dependientes, que las concentraciones y las condiciones de operación cambian al transcurrir 
el tiempo. 

Una de la.s características favorables de este modelo es que es posible modelar la 
operación a pesar de la ocurrencia de varios eventos, tales como el drenado de un acumu­
lador de producto, el comienzo de retiro de una corriente laleral 1 el tener una alimentación 
continua o agregar una carga nueya, así como el cambio repentino de las variables de ope­
ración (relación de reflujo, velocidad de destilación etc.). Esto es de suma utilidad ya que 

en las operaciones de destilación por lotes en la industria estos eventos ocurren con mucha 

frecuencia. 
En el segundo modelo de simulación, Fredenslund !2} desarrolla un procedimiento 

para sistemas multicomponentcs y multietapas en régimen no permanente. Este consiste 
en simular el estado no estacionario como una sucesión de un número infinito de estados 
estacionarios de pequeña duración. La solución para cada intervalo de tiempo, se lleva a 

cabo usando un modelo matemático correspondiente a la destilación continua. 
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Este modelo tomn. en cuenta la retención y también como Bastan considera que el 
proceso de destilación por lotes es dividido en una sucesión de eventos discretos, asume que 
durante cada· Paso de operación las especificaciones de la columna se mantienen constantes. 
Este modelo tiene la capacidad de manejar hasta 10 componentes y 30 etapas de equilibrio 
en una columna equipada con un condensador total. 

Supone flujos molares totales en cada sección, balances de entalpía despreciables y no 
considera los efectos hidrodin árnicas de la columna, trayendo como limitación que no es 

. posible la simulación del arranque de la operación, que es un factor importante a considerar 
ya que como se ha dicho, las operaciones por lotes a diferencia de las continuas, se arranca 
cáda. vez que se ha terminado un lote y se ha de iniciar otro. 

Además de que utiliza los modelos UNIFAC 1 y UNIQUAC' para describir los coefi­
cientes de actividad de la fase liquida; hace comparaciones de la eficiencia de este procedi­
miento y el anterior de Boston, encuentra. que los procedimientos convencionales. utilizan 
más tiempo de computadora que los que se muestran en este trabajo y encuentran un buen 
acuerdo con los resultados experimentales y los que se obtienen con este procedimiento. 

Por tanto se verifican los algoritmos usados y las hipótesis formuladas durante el 
desarrollo del modelo. 

La fuerza y la eficiencia de este enfoque es la misma que para diferentes variantes 
de UNIDIST¡ el rendimiento de ninguna manera es influenciado por los procedimientos de 
integración del tiempo. Además se ahorra mucho tiempo de computadora. comparado con 
los procedimientos convencionales ele destilación por lotes. 

Las limitaciones para un buen acercamiento del uso de UNIDIST (por ejemplo, los 

modelos termodinámicos usados y las suposiciones de flujos de vapor constantes) podrían 

ser fácilmente vencidas acoplando este enfoque de régimen cuasi-estacionario a cualquier 
otro programa de destilación continua. Se' observa., sin embargo 1 que la suposición del 
flujo de vapor constante es de menor importancia comparada con las otras incertidumbres 
siempre presentes en la simulación de la destilación por lotes. Por lo tanto, sería razona­
ble aprovechar los relativamente grandes ahorros de tiempo del CPU y ele la fuerza que 

resultaría de esta aproximación. 
Un acercamiento al régimen cuasi.estable tal como el presente en este modelo, no 

puede describir los efectos hidrodinámicos y de inercia térmica de la columna. 
En cuanto a los modelos de simulación para columnas empacadas, se presentó una 

continuación de un modelo desarrollado por Lee [44) este estudio es puramente teórico y 

lUniversnl f'unctional-group Aclivity Cocfficicnts 
2 Universal Quasi-Chemical Activity Coefficicnts 
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no compara los resultados obtenidos del modelo con los experimentales. Por tal motivo se 
prescnt.ó en el Capítulo 5 un modelo para el caso de la destilación discontinua, aportando 
algunas modificaciones para evitar tanto como sea. posible, las simplificaciones usuales en 
lo que concierne al análisis de operación de una columna empacada de destilación por lotes. 
Además de que se probaron los algoritmos desarrollados para la simulación y se estudió la 
influencia de los parámetros numéricos y suposiciones físicas en el tiempo de cálculo, así 
como la sensibilidad del modelo a los parámetros fisicoquímicos. 

Se consideró el fenómeno de rctromezclado en las fases líquida y vapor para una 

columna de destilación empacada no adiabática. Este modelo puede ser usado para la 
simulación de sistemas reales donde las simplificaciones usuales no son aceptables. 

Los algoritmos permiten la determinación de la evolución <le los perfiles de concen­
tración, temperatura y velocidad de flujo en la fa.se líquida y en la fase vapor. Se presentó 
un ejemplo para la destilación de una mezcla. binaria. 

Los algoritmos de solución de las ecuaciones diferenciales del modelo se basa en un pro­
cedimiento de discretización. Las ecuaciones se discrctizaron por el método de diferencias 
finitas ccntrole.s en las cuales el método implícito se aplicó a las ecuaciones diferenciales 
parciales. 

En todos los casos el sistema de ecuaciones no lineales resultante tiene la forma de una 
matriz tridiagonal. Se hizo uso de los métodos numéricos adecuados para la. resolución 
de estos sistemas. 

Es importante disponer de un modelo con pocas simplificaciones para poder efectuar 
una simulación de un proceso que se acerque lo más posible a la realidad. 

Es necesaria la comparación entre los valores experimentales y los obtenidos a partir 
del modelo, a fin de ajustar ciertos parámetros o bien de estudiar su influencia sobre la 
sensibilidad del modelo. 

Estos estudios deben permitir aportar algunas simplificaciones al tratamiento numé­
rico del modelo¡ a fin de utilizarse al máximo para el control óptimo de operación. 

Se presentó un estudio del· algoritmo de resolución ele los principales parámetros 
numéricos y su influencia en el tiempo y precisión de los cálculos. 

La explotación numérica de los modelos conduce al estudio sistemático de la sensibili­
dad del modelo a las variaciones de los parámetros físicos y a las simplificaciones y aproxi­
maciones aportadas con las hipótesis. Así es posible comparar los resultados obtenidos con 
el modelo y los obtenido:1 en los experimentos con una instalación piloto. 

Otro método numérico que puede utilizarse para la solución de las ecuaciones de este 
modelo es el propuesto por Aly Said [I 9); que integra las ecuaciones del modelo mediante 
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un método de elementos finitos de tipo Galcrkin~. 
La aplicación del criterio de Galerkinc a las ecuaciones del balance de materia para 

cada componente en la fase líquida y vapor las transforma de manera que e) siguiente paso 
de resolución consiste en ensamblar las ecuaciones relativas a cada elemento finito. Es 
necesario establecer una correspondencia entre el sistema de coordenadas locales definidas 
en cada elemento. 

Para el estudio comparativo del método de elementos finitos y el de diferencias flni­
tas se realizaron varias simulaciones. Los dos métodos conducen a resultados numéricos 

·similares; los resultados obtenidos por el método de diferencias finitas dependen de las 
caracteristicas de la mezcla. experimr ntal escogida¡ lo opuesto pasa en el caso del uso del 
método de elementos finitos en el que la influencia de la mezcla experimental es despre­
ciable. El método de elementos finitos presenta mucho más estabilidad numérica que el 
método de diferencias finitas, además de que se demuestra que este puede resolver sistemas 
mucho más complejos que la resolución de la.s ecuaciones por el método de diferencias 
finitas. 

Las matrices ensambladas con el método de elementos finitos conduce a un sistema 
de ecuaciones algebraicas análogo al que forma el método de diferencias finitas. 

Las pruebas numéricas efectuadas para diversas condiciones de operación conducen a 
resultados similares usando cualquiera de los dos métodos de integración. Sin embargo, se 
observa una mayor estabilidad de la convergencia en el caso de la aplicación del método 
de elementos Jfnitos, lo que permite escoger una discretización del dominio de integración. 
Si se elige un número pequeño de elementos, es posible analizar en todo momento los 
efectos en los límites de la sección empacada, es decir, en el rehcrvidor y en el condensador 
en cualquier instante de operación, al definir los elementos en una dimensión geométrica 

distinta. 
Los métodos numéricos presentados aquí permiten el cálculo de la operación de una 

columna de destilación por lotes empacada, por medio de un modelo que quizá toma en 
cuenta numerosos efectos que son frecuentemente despreciables como: 

• La dispersión de materia, 

• las condiciones no adiabáticas de la columna, y 

• la variación de los parámetros fisicoquímicos respecto a la longitud de la columna y 

al curso del tiempo. 

Se puede notar que los tiempos de cálculo se acortan sin que la precisión sea disminuida 

al seleccionar entre los distintos métodos numéricos. 
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El estudio de la sensibilidad del modelo muestra. la. importancia particular que tienen 
los parámetros que representan la transferencia de masa. y la dispersión. 

Se observa que la. resistencia. a la transferencia de masa del lado del líquido es despre­

ciable, respecto a la transícrcncia de masa del lado del gas y que los resultados calculados 
son mucho más sensibles a una variación del coeficiente de dispersión de la fase vapor, que 
a una variación del mismo coeficiente pero de la fase líquida. 

Es conveniente recordar que para las cva.luacioncs de los coeficientes de transferencia. 
de masa, todos los autores citados, se basan en las condiciones que conciernen a la absorción 
y no a. la destilación. 

Los métodos numéricos presentados permiten tomar en cuenta los resultados expc· 

rimentales obtenidos en diversas columnas, diversas condiciones de operación y diversas 

mezclas; para obtener las correlaciones, para el cálculo de los parámetros que figuran en 
el modelo propuesto, que le dan una eficiencia mayor que la que dan las correlaciones 

disponibles hasta aquí. 
No obstante, del volumen de los cálculos, siempre es deseable proponer un modelo 

dcta.11ado para describir todos los casos de operación de una. columna. de rcc:tificación. Las 
hipótesis formuladas tienen el compromiso de llevar a una simulación real de opcración 1 o 
acercarse lo más posible a la realidad física y a la flexibilidad del tratamiento matemático 

y la reunión de las ecuaciones del modelo. Así disponemos de una serie de modelos a 
diversos niveles de complejidad, correspondientes a la demanda de problemas prácticos 

para el diseño preliminar de columna..,, la simulación de operaciones de destilación y la 
investigación de las condiciones óptimas de operación del proceso. La industria química y 

los centros de estudio, no disponen siempre de tales programas de simulación y recurren 

frecuentemente a columnas de platos pn.ra haC'er las analogías para las columnas empacadas 
con diversos tipos de empaque. El trabajo de simulación para columnas empacadas llena 
ese hueco, trata de aportar una contribución al análisis dinámico del proceso de separación 

por destilación. 
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6.6 Conclusiones 

El interés en la destilación por lotes ha sido renovado gracias al gran desarrollo de las 
computadoras en el control de procesos, al significativo aumento de la qui'mica fina y a la 
necesidad de recuperar materiales provechosos a partir de productos de desperdicio. 

La destilación por lotes es un proceso económicamente favorable en corridas de pro­
ducción pequeña, o cuando las ~ondiciones de la alimentación varían demasiado. De todas 
las caractcristicas de la destilación por lotes la más destacada es su flexibilidad. 

Se presentaron los modelos matemáticos de simulación de operación discontinua de 
columnas de destilación de platos y empacadas. Las ecuaciones de las· modelos se dc­
!iarrollaron para sistemas multicomponent.cs, multictapas y para diferentes condiciones de 
operación. 

Las bases para el análisis de la destilación por lotes que toman en cuenta todos los 
investigadores son casi siempre las mismas: Presión de operación constante, flujos molares 
de líquido y vapor costantes, condensador y rchervidor total y no consideran la retención 
del vapor. Los simuladores más completos si consideran los balauccs de entalpía y sólo 

.dgunos de ellos toman en cuenta la hidráulica de la columna. 
El modelo de Boston es un modelo muy versátil y flexible, el inconveniente al·com· 

pararlo con el modelo de Fredenslund es que ocupa mucho espacio de memoria de la com· 

putadora y mucho tiempo en ejecutar los cálculos debido a las múltiples iteracione:i que 
tienen que ser realizadas. Con este modelo se obtiene buena precisión, buen acuerdo de 

los resultados obtenidos con los datos experimentales y los resultados obtenidos con otros 
simulaJorcs. Este modelo es particularmente eficiente para la simulación de la separación 

de la mezcla propano, butano, pentano y hexano. 
El modelo de Fredcnslund tiene la ventaja sobre el simulador que presenta Boston de 

que reduce considerablemente el tiempo de cálculo sin sacrificar la precisión en los resul­
tados¡ este converge en sólo unas pocas iteraciones. Considera además los flujos molares 

totales constantes y no considera los balances de energía. 
Uno de los inconvenientes es que el simulador de Fredenslun<l no puede modelar el 

arranque de la columna. 
Est~ modelo es eficiente para la simulación de la destilación de sistemas de tres com­

ponentes como el formado por ciclohexano, n·hcptano y tolueno, considerando a este como 
"'ideal"¡ y para uno real, el sistema ciclohcxano·tolucno, además de que presenta buen 
acuerdo con los resultados obtenidos por Bastan al simular la mezcla de propano, butano, 

pentano y hexano. 
Definitivamente de estos dos simuladores para columnas de platos, el mejor es el 
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presentado por Bastan, modela tanto sistemas con puntos de ebullición cercanos como 
sistemas con amplios intervalos de puntos ele ebullición¡ mezclas no ideales y cualquier 
condición posible de operación. Aunque presenta el inconveniente de que el método de 
solución acumula en cada paso de operación un error que se incrementa al avanzar la 

integración¡ este error se reduce utilizando pasos <le integración muy pcqucrios, lo que 
ocasiona un considerable aumento del tiempo de cálculo. 

Por otro lado, si se requiere determinar las condiciones de una. columna en operación, 
se necesitan resultados confiables y d.pidos¡ En este caso es cuando es recomendable el uso 
del modelo de Fredcnslund, que a pesar de que hace uso de más simplificaciones se demostró 
que se reduce substancialmente el tiempo tiempo de respuesta sin sacrificar precisión en 
los resultados ya que estos cuncucrdan con los obtenidos con el modelo de Doslon. 

En lo que concierne al modelo presentado para simular la operación de columnas em­
pacadas, los autores Fellah y Domenech se refieren a una simulación dinámica de una 
columna de destilación discontinua que loma en cuenta la no linealidad del equilibrio 
líquido-vapor, de la dispersión axial y de los balances de energía. Un estudio experimental 
en una instalación piloto permitió demostrar la validez de los di vernos modelos propuestos. 

Las ecuaciones son muy complejas ya que están en función de las suposiciones establecidas 
y de las condiciones de operació~, los autores reportan los problemas del análisis numérico 
encontrados para integrar las ecuaciones por un método de diferencias finitas y subraya en 

particular ciertas dificultades para asegurar en todos los casos una convergencia rápida y 

estable. 

El simulador de Fcllah y Domenech es el más completo comparandolo con los otros 
modelos presentados en esta tesis; ya que considera el fenómeno de rctromezclado en las 

fa.ses, que no es considerado por los modelos anteriores¡ además considera columna 110 

adiabática por lo que es posible determinar con este modelo los perfiles de temperatura y 
concentración, así como las velocidades de flujo de las dos fases. Este modelo puede ser 
utilizado para la simulación de sistemas reales en donde no se aceptan las 8implificacioncs 
usuales; modela la operación tanfo en régimen estacionario como régimen no estacionario. 

Aporta también un modelo simplificado que contribuye con las consideraciones nece­
sarias para elaborar un modelo general; este supone columna adiabática, llujos molares de 

las fases y propiedades constantes¡ obteniendo un sistema de ecuaciones más sencillo de 
resolver, proporcionando una gran reducción de tiempo de cálculo sin sacrificar la precisión 
de los resultados al compararlos con los obtenidos con el modelo completo. Aunque d 
método de integración de las ecuaciones obtenida.~ no necesariamente es el mejor, ya que 

en un estudio posterior hecho por otros investigadores, se demuestra que el método de ele-
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mentos finitos tipo Galerkin presenta una mayor estabilidad numérica de la convergencia y 

es posible resolver sistemas mucho más complejos que con el método de diferencias finitas. 
Este modelo es recomendable para la. simulación de la separación por lotes del sistema 

tolueno-ciclohcxano ya que los resultados obtenidos coinciden con los resultados experi­
mentales a régimen estacionario y régimen no estacionario. 

Se estudió la influencia de los parámetros en la duración y precisión de los cálculos, 
para que así las simplificacione:_;i hechas aporten nuevas hipótesis complementarias al análisis 

de operación de los procesos discontinuos. 



6.7. NOMENCLATURA 

6.7 Nomenclatura 

6.7.1 Para el Capítulo 1 

r Concentración de la propiedad que va a transferirse 
0 Tiempo 
x Distancia medida en la dirección del tranpofte 
ó Constante de proporcionalidad para un sistema 
n Número de moles 
V Volumen 
R Constante universal de los gases 
P Presión, presión de vapor 
p Presión parcial 
T Temperatura 
Z Factor de compresibilidad 
a Volatilidad relativa 
v Coeficiente de fugacidad 
f Fugacidad 
"Y Coeficiente de actividad 

Indices 

Indice de un componente 
j Indice de un componente 
0 Estado de referencia 

6.7.2 Para el Capítulo 2 

D Moles de destilado 
L Moles de líquido 
V Moles de vapor 
x Fracción mol del componente más volátil en el üquido 
y Fracción mol del componente más volátil en el vapor 
a Volatilidad relativa 

Tiempo 
n Número de etapa 
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Indices 

- Condición inicial 
f Condición final 
B Rehcrvidor 
C Condensador 

Entrada 
Salida 

d Destilado 
b Fondos 

6.7.3 Para el Capítulo 3 

A El componente más volátil 
a Volatilidad relativa 
B El componente menos volátil 
D Cantidad de destilado (condensado retirado, en moles o en moles por hora) 
E Factor de fraccionamiento 
H Retención de operación o dinámica (en moles, gramos, o mi) 
h Retención de operación, como una fracción de la carga original 
A:f Cantidad de mezcla en el rehervidor (suma de la retención de 

operación y el contenido del rchervidor) 
n Número de platos teóricos 
r Relación de reflujo = relación entre el reflujo y el destilado (r = R/ D) 
R Reflujo (en moles por hora) 
S Altura polo 
x Fracción mol del componente A en la fase líquida 
xd Composición del destilado o composición en Ja parte alta de 

la columna a reflujo total 
Xh Composición promedio de la retención 
x0 Composición inicial de la mezcla en el rehcrvidor 
X Fracción mol <lcl componente A en la fase vapor 
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6.7.4 Para el Capítulo 4 

Para el Modelo de Fredenslund 

fn Flujo de alimentación molar del componente i en la. etapa n 
Fn Flujo de alimentación molar en la etapa n 
lln Retención molar líquida en la etapa n 
In Flujo molar líquido del componente i de la etapa ·n 
Ln Flujo molar total del líquido de la etapa n 
t Tiempo 
V. FI ujo molar total del vapor de la etapa n 
Vn Flujo molar del vapor del componente i de la etapa n 
Xn Fracción molar del componente i en el líquido 
Yn Fracción molar del componente i en el vapor 

Modelo de Boston 

D Flujo de destilado 
F Flujo total de la alimentación 
f Flujo de la alimentación de un componente 
G Retención en volumen 
H Retención molar 
K Valor de K 
L Flujo de liquido interetapas 
M Peso molecular 
P Presión 
Q Carga de calor 
R Relación de reflujo 
T Temperatura 
t Tiempo 
V Flujo de liquido interet~pas 
H' Velocidad de retiro de corriente lateral 
x Fracción mol del líquido 
y Fracción mol del vapor 

Símbolos griegos 

p Dt:nsidad 
{J Operador de diferencias finitas 
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Sub(dices 

Indice de un componente 
n Indice de una etapa 
k Indice de incrementos de integración 
L Fase Hquida 
V Fase vapor 

6.7.5 Para el Capítulo 5 

a Arca efectiva empacada, ~~ 
B Carga molar en el rchcrvidor en el tiempo t, mol 
Bº Carga molar inicial del rehcrvidor, mol 
C Número de componentes 
Ci Concentración total de la fase líquida, "'º~ 
Cv Concentración total de Ja fase vapor, ;:7 
D Flujo molar del destilado, ":' o coeficiente de dispersión, cr;'l 
h¿ Retención dinámica de la fase líquida por unidad de altura, C:: 
Kv Coeficiente global de transferencia de masa. relacionado a la fase 

vap9r multiplicado por la sección recta de la columna, . .':~~ 
L Flujo molar del líquido, m•ol 

N Número de incrementos entre el Pspacio de la sección empacada 
QB Calor suministado al rchcrvidor, mi 
Qc Calor retirado del condensador, ~ 
Qp Pérdidas de calor por unidad de longitud, ªe~ 
R Relación de reflujo 
t Tiempo, s 
T Temperatura ºC 
U Coeficiente global de transferencia de calor multiplicado por la sección 

transversal de la columna, ae;b 
V Flujo molar de la fase vapor, m;I 
x Fracción mol de la fase líquida 
x• Fracción mol de la fase líquida en equilibrio con y 
y : Fracción mol de la fase vapor 
y• Fracción mol de la fase vapor en equilibrio con x 

Nivel en la columna, cm 
Z Altura de la columna, cm 
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Símbolos Griegos 

..\ Calor latente de vaporización, ;;:, 
a Relación de dos valores de un parametro de ·relajación 
w Factor de relajación -

Indices 

B Rchervidor 
D Destilado 
i Indice de un componente 
L Líquido 
V Vapor 
j Indice de un nivel en Ja columna 
k Indice de un instante 
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