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OBJETIVOS 

 

  

OBJETIVO GENERAL:  

 

Desarrollar una metodología, apoyada en la termodinámica topológica y en el análisis de la 

estática, para permitir hacer diseños conceptuales óptimos y encontrar diversas 

posibilidades de separación de los sistemas, implementando destilación reactiva a 

condiciones finitas de operación, a igual que la elección óptima de los parámetros de 

operación, con miras a acotar al máximo las franjas de experimentación  y simulación. 

 

 OBJETIVOS ESPECIFICOS: 

 

 Desarrollar un "método corto", con énfasis en la teoría geométrica de la destilación, 

para la destilación reactiva, con el objetivo de obtener una  gama de ideas iniciales 

(posibilidades) sobre variables de diseño como distribución de la reacción en la 

columna, y  energía necesaria, velocidad de reacción y tiempos de residencia. 

 

 Conocer las condiciones extremas (Máxima eficiencia y mínima eficiencia) de una 

columna de destilación reactiva   y formular un algoritmo que elabore una estrategia de 

diseño, seleccione el mejor esquema, la  mejor posibilidad de separación y  realice la 

simulación de la misma  a condiciones reales de operación. 
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INTRODUCCIÓN  

 

 

La destilación es reconocida así misma como una tecnología de separación establecida en la 

industria química y es bien entendida e interpretada por métodos analíticos que satisfacen 

las experiencias prácticas.  

La destilación convencional es la  operación  de separación mas ampliamente utilizada en la 

industria de los procesos químicos, al igual que esta caracterizada por una baja eficiencia 

energética. Con respecto a lo anterior  el área de intensificación de procesos se ha 

interesado en ahondar en nuevas formas de adecuación de procesos orientados a la 

reducción del consumo energético, reducción de costos de inversión, reducción del tamaño 

de la planta, y promover tecnología ambientalmente más limpias. La Destilación Reactiva 

es una de las propuestas más atractivas para suplir dichos requerimientos, ya que su ventaja 

más obvia es el incremento tanto de la velocidad de  reacción, como de separación en la 

columna (transferencia de materia). El  costo de separación del producto deseado depende 

de la presencia de subproductos y la concentración del producto objetivo, siendo los 

criterios más importantes de optimización los referentes a la selectividad y conversión, que 

se consigue diseñando un mecanismo de interacción entre la reacción química y el 

intercambio de masa en una sola unidad. Aunque este hecho resulta atractivo, el precio que 

se debe pagar esta referido al  difícil modelamiento y simulación del mismo, debido a los 

requerimientos específicos en las condiciones de reacción y separación 

Durante el siglo 21, cuatro importantes áreas en el diseño de procesos (Minimización de 

procesos, Ingeniería de Procesos, Información de procesos e Intensificación de procesos), 

comúnmente mencionaron en sus publicaciones a la destilación reactiva, como una 

prometedora tecnología y alternativa de los procesos, (además de tecnología limpia)  ya que 

los estudios previos mostraron una significativa reducción de costos y emisiones,  en 

comparación con los procesos que utilizaban un esquema simple (convencional). La 

producción de metil acetato es un notable ejemplo (Agreda and Partin, 1984).  
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Para la destilación reactiva existen relativamente pocos métodos  o enfoques sistemáticos 

(generales) (LA Serafimov, C.A Cardona, et al, 1997), (Yu. A Pisarenko, C.A Cardona, et 

al, 1999), (Taylor and Krisna, 2000) aplicable a cualquiera que sea el tipo de reacción. Por 

ejemplo existe aún un limitado entendimiento acerca de cómo y dónde toma lugar la zona 

de reacción en las diferentes secciones de la columna, para poder maximizar el efecto de 

la  sinergia de la reacción y la separación. Las operaciones de separación convencionales 

utilizan el esquema, por lo general, de separar en una columna  una corriente que es  el 

efluente de una unidad de reacción. Sin embargo cuando se superpone la reacción en la 

destilación en una sola unidad física, es cada vez más difícil de entender la interacción entre 

la fase líquida y la de vapor como función de la reacción a medida que se incrementa el 

número de componentes presentes en las mezclas reaccionentes. Según lo anterior  se hace 

necesario primero que todo incorporar un ñm®todo cortoò general (guardando las 

proporciones)  para destilación reactiva  que ayude previamente al entendimiento de estas 

interacciones y determine qué posibilidad ó posibilidades de separación tiene la mezcla 

implementando destilación reactiva. 

 

Este enfoque se hace necesario para poder obtener varias ideas y posibilidades de diseño en 

cuanto a ubicación y distribución  de la(s) reacción(es) en la columna, demanda de energía, 

y suministro de catalizador en las secciones de la columna donde ocurre la reacción 

química. Así se tendría una primera idea del posible diseño conceptual del proceso en 

cuanto a ventajas y posibilidades económicas, mínima energía demandada y mínima 

cantidad de catalizador suministrado, para luego realizar la simulación rigurosa del 

mismo bajo los parámetros de diseño óptimo, dadas las especificaciones del producto. 
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RESUMEN 

 

Se presenta un trabajo de carácter teórico que está orientado a suplir  las  dificultades que se 

generan en la simulación por modelos rigurosos para columnas de destilación reactiva. La 

metodología desarrollada en este trabajo proporciona estimados iniciales más precisos  y 

objetivos, permitiendo visualizar y  diseñar conceptualmente el esquema más apropiado de 

separación   de una mezcla multicomponente por destilación convencional o por destilación 

reactiva . Para el desarrollo de este objetivo, la metodología propuesta esta apoyada en el 

estudio de la termodinámica topológica como herramienta fundamental para cualificar y 

cuantificar las posibilidades de separación de una mezcla multicomponente.De forma 

general la  metodología requierirá conocer la topología del espacio concentracional de la 

mezcla, evaluar y conocer las regiones de separación a partir de la termodinámica 

topológica a régimen de infinito numero de etapas e infinito reflujo, evaluar las condiciones 

mínimas de operación para las cuales pudiese darse una separación de la mezcla objetivo, 

evaluar el comportamiento del equilibrio de fases en presencia de reacciones químicas y  

conocer las regiones de separación para la destilación reactiva a reflujo finito e infinito. De 

esta manera  puede conocerse las posibles composiciones de  productos que se obtendrían 

por destilación convencional y su potencial diseño, visualizado a partir de la construcción 

de de un concepto que denominaremos ñhoja de operaci·nò.. Si esta mezcla puede 

obtenerse por medio de una reacción química entonces estos conceptos mencionados 

anteriormente, se evaluaran teniendo en cuenta la presencia de dicha reacción química y así 

obtener una gama de ideas iniciales sobre una posible configuración de una columna de 

destilación reactiva y zonas de posibles productos. Se planteará esta metodología para 

columnas reactivas híbridas y no híbridas. El siguiente diagrama de flujo muestra en forma 

detallada como operará la metodología que se desarrollará en este trabajo. 
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ABSTRACT 

 

 

 

 

When designing conventional and non-conventional distillation processes shortcut methods 

for predicting feasible separations are widely used. The thermodynamic topological 

analysis based on phase equilibrium and distillation maps study is a good approach 

allowing the knowledge of basic tower configuration at extreme conditions (infinite 

efficiency: total reflux and infinite number of stages). At these conditions usually the 

prediction is qualitatively approximate to that at total reflux. However some times the 

prediction strong differs from that, found during rigorous simulation. Additionally because 

of the infinite efficiency these regimes are not the optimal from the point of view of energy 

consumption. Making the thermodynamic topological analysis at finite reflux gives a closed 

region into the concentration simplex where feasible separations take place with a limit of 

minimal reflux number (minimal energy consumption). Multicomponent no ideal mixtures 

f with different arranges of distillation maps are studied and the distillation configuration as 

well as parameters for rigorous simulation are presented. The mathematical method for 

solving the differential equations systems involved in phase equilibrium models is 

innovative and characterized by accuracy and low time calculations. All this information is 

used and explained as a way for the analysis of reactive distillation processes at finite 

reflux, additionally the computing of simultaneous chemical and physical equilibrium was 

made implemented an algorithm based y the mass conservation and Gibbôs energy 

minimization. The methodology proposed in this work can be synthesized in the next flow 

diagram: 
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NOMENCLATURA.  

 

 

Capítulo 1. 

 

V  Flujo molar de vapor. 

ix  Fracción molar de líquido del componente i. 

iy  Fracción molar de vapor del componente i. 

tW  Moles de líquido remanente, en una etapa de evaporación abierta. 

iK  Coeficiente de distribución entre la fase líquida y la de vapor de componente i. 

sat

iP  Presión de saturación del componente i. 

X  Vector de fracciones molares de líquido. 

Y  Vector de fracciones molares de vapor. 

A  Matriz cuadrada característica de un sistema de ecuaciones diferenciales. 

 Conjunto de eigenvalores o valores propios de la matriz característica. 

V  Eigenvectores  de la matriz característica. 

 

Capítulo 2. 

 

F  Flujo molar de alimentación. 

B  Flujo molar de producto por fondo de la columna. 

D  Flujo molar de producto por cima de la coloumna. 

L  Flujo molar de líquido en cualquier etapa de la columna. 

V  Flujo molar de vapor en cualquier etapa de la columna. 

s  Relación de rehervidor. 

r  Relación de reflujo. 

nix ,  Composición de líquido en la n-ésima  etapa de la sección de agotamiento. 

mix ,  Composición de líquido en la m-ésima  etapa de la sección de rectificación. 

Dix ,  Composición de líquido en el destilado o producto de cima. 

Bix ,  Composición de líquido del componente i como producto de fondo. 
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hix ,  Composición de líquido del componente i en el plato de alimentación. 

minr  Relación de reflujo mínima, a la cual puede operar una columna de destilación. 

mins  Relación de rehervidor mínima, a la cual puede operara una columna de destilación. 

 

Capítulo 3. 

 

0

in  Moles iniciales del componente i, antes de ocurrir la reacción. 

N  Número de especies que participan de la reacción. 

M  Número de elementos reaccionantes que conforman las especies. 

kb  Moles fijas del k-ésimo elemento en el sistema. 

ij = Coeficiente estequimétrico de la especie i, que participa en la j-ésima reacción. 

j  Grado de avance de la j-ésima reacción. 

kia  Subíndice del k-ésimo (ó número de veces que esta presente) elemento en la fórmula 

molecular de la especie i. 

in  Moles finales del componente i. 

T

i  Vector fila de los coeficientes estequiométricos del componente i,  en cada una de 

las R reacciones en que participa. 

 Vector columna de los R grados de avance. 

i  Potencial Químico de la especie i 

0

i  Potencial Químico de la especie i  a condiciones estandar. 

G  Energía libre de Gibbs del sistema. 

k  k-ésimo multiplicador de lagrange. 

V

i  Coeficiente de fugacidad del componente i,  en la fase vapor. 

L

i  Coeficiente de actividad del componente i, en la fase líquida. 
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Capítulo 4. 

 

entradaQ Calor suministrado para lograr la evaporación en la etapa abierta. 

riv ,  Coeficiente estequiométrico de componente i,  en la reacción r. 

riA ,  Especie química i, que participa en la reacció r. 

tH Moles de líquido remanentes en la etapa de evaporación abierta reaccionante. 

V  Flujo molar de vapor. 

iy  Composición en la fase vapor del i-ésimo componente. 

REFX Vector de composiciones de líquido de los componentes de referencia. 

REFY   Vector de composiciones de vapor de los componentes de referencia. 

 Parámetro de integración adimensional obtenido a partir de la manipulación 

algebráica del  balance de materia para una etapa de evaporación abierta. 

V

jW  Fracción molar elemental del j-ésimo elemento en la fase vapor. 

L

jW  Fracción molar elemental del j-ésimo elemento en la fase líquida. 

i  Composición molar transformada del componente i,  en la fase líquida. 

i  Composición molar transformada del componente i, en la fase vapor. 

F

i  Composición molar de líquido transformada del componente i en la alimentación. 

D

i  Composición molar de líquido transformada del componente i en el producto de 

cima de la columna reactiva. 

B

i  Composición molar de líquido transformada del componente i en el producto de 

fondo de la columna reactiva. 

F

Mb  m-ésimo elemento del vector abundancia de la alimentación.(Corresponde a la 

cantidad de sustancia del elemento m). 

D

Mb  m-ésimo elemento del vector abundancia del destilado.(Corresponde a la cantidad 

de sustancia del elemento m, presente en el producto de cima). 
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B

Mb  m-ésimo elemento del vector abundancia de los fondos.(Corresponde a la cantidad 

de sustancia del elemento m, presente en el producto de fondo). 

 

Capítulo 5. 

 

T  Temperatura del sistema. 

ia  Actividad correspondiente a la especie i. 

i  Coeficiente estequiométrico de componente i en la reacción. 

 Productora. 

R  Constante universal de los gases. 

eq

ix  Composición líquida de equilibrio de reacción del componente i. 

eqX  Vector de composiciones líquidas en equilibrio de reacción. 

b

eqT  Temperatura a la cual se alcanza el equilibrio de la reacción y simultáneamente se 

forma la primera gota de vapor de la mezcla. 

eq

px  Parámetro del cual depende el valor de las demás composiciones variables. 

 Grado de avance de la reacción. 

0G Energía libre de formación estándar. 
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Capítulo 1. 

 
 

ANÁLISIS  TERMODINÁMICO TOPOLÓGICO  
 

 

El análisis termodinámico topológico esta basado en los trabajos clásicos de Zarov (1967, 

1968), donde se analiza la estrecha relación y similitud entre el equilibrio líquido- vapor de 

una mezcla y el comportamiento de las curvas de residuo en un proceso de evaporación 

abierta (Consiste de una etapa simple de evaporación sin reflujo alguno). La evaporación 

abierta, también conocida como destilación de Rayleigh o destilación diferencial, 

consiste en una destilación batch con una etapa de equilibrio donde el vapor formado es 

continuamente retirado, dicho vapor se encuentra en equilibrio con el líquido remanente en 

la etapa (al que se le conoce como residuo). Para hacerle un seguimiento a este cambio de 

composición que queda remanente en el tiempo, basta con tomar una muestra de 

composición conocida en una etapa batch  (alimentación remanente) y calentarla sin ningún 

tipo de reflujo (Figura 1) y se analiza el cambio de composición del líquido en la etapa 

(residuo líquido) hasta que se evapore totalmente. 

 

Residuo liquido
X(t)

Q

Y(t)

Liquido
Remanente

Vapor
Retirado

W (t)

V

 

 

Figura 1) Etapa de evaporación abierta  

 

 Al  graficar estas composiciones, la curva resultante del cambio de concentración se 

conoce como  curva de residuo del cambio en la composición líquida. (Ver  Figura 2). 
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La figura (2)  muestra un diagrama triangular para representar el caso de una mezcla 

ternaria en el cual cada vértice corresponde al de un compuesto puro. Este nos permite 

comprender y tener en cuenta las posibilidades y restricciones termodinámicas para llevar a 

cabo la separación, que son causadas por la naturaleza de la mezcla. 

 

Composicion
del alimento

Composicion
del residuo

1

0
1

LC

IC HC 

 

Figura 2) perfil descrito por la composición del residuo ( LC = Compuesto de mas bajo punto de 

ebullición, IC=punto de ebullición intermedio, HC= punto de ebullición más alto) 

 

 

1.1 Mapas de Curvas de Residuo (M.C.R):  

 

Como se mencionó anteriormente, una curva de residuo representa la composición del 

residuo de una etapa de destilación batch simple como se mostró en la figura (1) donde una 

mezcla multicomponente es evaporada en un recipiente abierto, tal que los vapores son 

removidos tan pronto como son formados. La mezcla contendrá, C especies con kn número 

de moles ck ,...,1 , la composición de la mezcla quedará definida por un vector de 1c  

fracciones molares: 

 

        (1.1) 

 

Dicha composición puede ser representada como un punto en un plano de dimensiones 

igual al número de componentes menos uno (C-1). El cambio de composición de la fase 

121 ....,, CxxxX
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líquida a medida que transcurre el proceso, se puede obtener a partir de un balance de 

materia al sistema representado por la Fig.(1), (G.Matallana, C.A. Cardona, 2003),  de esta 

manera: 

 

Sale ï Entra +Acumula = Genera 

Balance por componente: 

00
dt

Wxd
Vy i

i
        (1.2) 

 

Balance Global: 

00
dt

dW
V         (1.3) 

 

A partir de la ecuación (1.2) se tiene que: 

0
dt

dx
Wx

dt

dW
Vy i

ii
       (1.4) 

Y de la ecuación (1.3) se obtiene la relación: 

V
dt

dW
         (1.5) 

Sustituyendo (1.5) en (1.4) se llega a: 

0

0

dt

dx

V

W
xy

Vx
dt

dx
WVy

i
ii

i
i

i

        (1.6) 

Y definiendo: 

W

V
dtd  Se llega a: 

ii yx
d

dx
         (1.7) 

Ó Análogamente: 

ii Kx
d

dx
1  Para 1,...2,1 Ci  
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Donde ii yx ,  son las fracciones molares del componente ñiò en la fase l²quida y vapor 

respectivamente, C  es el número de componentes que representa la alimentación;  se 

puede entender como una coordenada función del tiempo, sobre el nivel de líquido en el 

recipiente de evaporación abierta desde un tiempo ott al momento de iniciar la 

evaporación , hasta un tiempo t con un nivel menor cualquiera. 

 

Las trayectorias descritas por la ecuación (1.7), que se pueden observar en la figuras (3) y 

(4) son las denominadas curvas de residuo , y están definidas por la condición de que a una 

composición de líquido dada, el vector que une la composición de equilibrio es tangente a 

la curva de residuo (V.N Kiva, E.K Hilmen  et al., 2003)  )( / AXX , que pasa por la 

composición de liquido dada, es decir, en algún momento el cambio de la composición de 

líquido con una cantidad diferencial de vapor que se remueve ocurre a lo largo de la 

dirección del vector de equilibrio líquido-vapor (Wahnschaft, O.M; Koehler, J.W et al, 

1992) . Por lo tanto para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales (1.7) se requerirá 

de una relación entre iy  y ix , que bajo condiciones isobáricas  se tiene que: 

 

XTPFY ,,  

 

Donde: 

  

11

11

....

....

c

c

xxX

yyY
 

Entonces: 

 

XEY          (1.8) 

Donde XE representa la función que describe el retrato de fase del equilibrio (función 

que genera la correspondencia matemática entre dos clases de elementos) , por 

consiguiente: 
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XE =
PYPT

XPTxTP
v

i

ii

sat

i

,,

,,
  ó 

          (1.9) 

iV

i

lL

i x
YPT

XPT
XE

,,

,,
 

 

Dependiendo del grado de regularidad ó irregularidad de la solución.  En otras palabras 

la relación entre las composiciones de líquido y vapor de una mezcla están dadas por la 

solución del criterio de equilibrio de fases, esto es: 

 

 XPELVTY ,],[         (1.10) 

 

Por medio de la integración del sistema (1.7) hacia ñadelanteò y ñatr§sò, utilizando como 

condiciones iniciales composiciones de líquido arbitrarias (un punto cualquiera del espacio 

de concentraciones), se obtiene una familia de curvas (Ver figura 3). Teóricamente, los 

mapas de curvas de residuo pueden ser construidos para cualquier número de componentes, 

pero generalmente solo se encuentran representaciones gráficas hasta para sistemas de 

cuatro componentes. Para un sistema ternario, se grafica la composición de la fase líquida 

en un diagrama triangular, donde cada vértice representa un compuesto puro con su 

respectiva temperatura de ebullición a una presión dada, como se muestra en las  figuras (3) 

y (4), para dos sistemas de mezclas ternarias. 
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Figura 3)  Mapa de curvas de residuo para el sistema n-propanol, Isopropanol, agua 

 

 

Figura 4)  Mapa de curvas de residuo para el sistema Metanol- Etanol- Agua 
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Para los ejemplos mostrados anteriormente , se implementó el método de Euler y Heun (J.H 

Mathews , K.D Fink, 2000) , (ver Anexo A.1), para realizar la integración  del sistema de 

ecuaciones (1.7) . 

 

1.2 Estados estacionarios y cálculo de los puntos de equilibrio o puntos fijos: 

 

Si retomamos la ecuación que describe el trazado de las curvas de residuo, ecuación (1.7) 

se puede ver que cuando 
ii yx

d

dx
=0, se dice que el sistema ha alcanzado un punto de 

equilibrio, o dicho de otra manera, ha alcanzado un punto fijo. En este tipo de sistema los 

puntos que cumplan con esta condición podrán entenderse físicamente como los puntos del 

espacio concentracional donde la composición en la fase liquida es exactamente igual   a la 

su composición en la fase de vapor, o también como los puntos donde la composición del 

vapor y líquido de la mezcla son iguales para unas determinadas condiciones de presión y 

temperatura . 

 

Según este orden de ideas esta condición la cumplirían, desde luego, los compuestos 

ñpurosò que se encuentran ubicados en los extremos del triangulo, pero adicionalmente las 

mezclas que experimentan el fenómeno de la azeotropía presentarán esta singularidad a 

una composición dada. Se puede decir entonces que dicho punto dentro del espacio de 

concentraciones (simplex) que no corresponde al de un compuesto puro se denomina 

azeótropo, y representará un punto estacionario del sistema. Físicamente dichos azeótropos 

representan una limitante  dentro del proceso de separación. Cuando un determinado 

sistema presenta azeótropos (Binarios ubicados en los lados del triángulo ó ternarios 

localizados dentro del triángulo) de mínimo punto de ebullición, entonces este será el punto 

de temperatura más bajo en una determinada región del espacio concentracional. 

Análogamente un azeótropo de máximo punto de ebullición, será el punto de temperatura 

más alto  y por lo tanto las curvas de residuo tendrán otros puntos de partida o llegada que 

no necesariamente son los del estado puro. 
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1.2.1 Cálculo de los puntos de equilibrio o puntos fijos: 

 

Para calcular estas singularidades, se iguala a cero (0) la ecuación que describe las curvas 

de residuo, ecuación (1.7), resultando un sistema de C-1 ecuaciones algebraicas no lineales, 

luego se implementa un proceso iterativo utilizando el método de Newton- Raspón, (Ver 

Anexo A.2)  para hallar sus soluciones. En el caso específico de  una mezcla de tres 

componentes, hay que aclarar que solo dos de estas son independientes, ya que al 

especificar dos composiciones , la tercera será dependiente, ya que en todo punto del plano 

se cumple que: 

 

1
1

N

i

ix , esto es,  la suma de las tres composiciones deben sumar la unidad que 

corresponden al 100% de la composición de la mezcla, por lo tanto, las ecuaciones 

resultantes, para el caso de un sistema ternario, serán: 

 

0

0

222

111

xyxf

xyxf
        (1.11)   

 

Donde: 

1x  Composición en la fase del compuesto 1 

2x  Composición en la fase del compuesto 2 

 

La relación entre la composición de la fase vapor iy  y la líquida viene dada por (1.8) y 

(1.9), luego por la formula de recurrencia del Newton, (ver Anexo A.2), se tiene que: 

 

FXJXX kK 11        (1.12) 

 

Donde: 

 

1kX Vector columna de composiciones de líquido en la iteración  (k+1)-ésima. 
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F  Vector columna de funciones objetivo, ( en este caso 21, ff ) ,   y  

 

2

2

1

2

2

1

1

1

2

2

1

2

2

1

1

1

1

1

x

y

x

y

x

y

x

y

x

F

x

F

x

F

x

F

J Matriz Jacobiana 

 

Al llevar el método a la convergencia, a presion de una Atmósfera (P=1Atm.), para los dos 

ejemplos de  sistemas de tres componentes representados en las figuras (3) y (4), los 

resultados fueron los siguientes : 

 

Sistema I) Agua ïPropanol-Isopropanol. 

 

Azeótropo  Agua ïPropanol: 

Especie Composición Molar   Temperatura 

Agua 0.571 87.78 ºC 

Propanol 0.429  

 

Azeótropo Agua ïIPA:  

Especie Composición Molar   Temperatura 

Agua 0.296 79.57 ºC 

IPA 0.704  

 

Sistema II) Agua ï Etanol ïMetanol 

 

Azeótropo  Agua ï Etanol: 

Especie Composición Molar   Temperatura 

Agua 0.0938 77.46 ºC 

Etanol 0.9062  
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1.3 Caracterización de los puntos de equilibrio: (Evaluación de los eigenvalores) 

 

Desde el punto de vista de la teoría cualitativa de las ecuaciones diferenciales, el sistema de 

ecuaciones (1.7) describre un retrato ó diagrama de fases, donde cada punto singular, fijo o 

de equilibrio tiene un comportamiento característico que le dará una forma particular a las 

trayectorias que forman el retrato de fases que en este caso corresponde al mapa de  curvas 

de residuo. Para un mejor entendimiento de los términos y conceptos empleados en esta 

sección es pertinente remitirse al Anexo B.  

 

Las ecuaciones (1.7) representan claramente un sistema de ecuaciones diferenciales no 

lineal del tipo, XFX /
. El problema ahora consiste en cómo evaluar el 

comportamiento de las trayectorias específicas de una mezcla dadas por la  ecuación (1.7) y 

qué comportamiento (sillas ó nodos) tendrán entonces sus puntos singulares, es decir , los 

puntos que representan los compuestos puros y los  azeótropos.  

 

Para realizar una transformación de sistemas no lineales a lineales se debe empezar por 

mencionar el  teorema de Haltmann ï Grossman, (Parker y Chua, 1989), donde se 

plantea que si se tiene un sistema no lineal del tipo XFX /
 y un punto de equilibrio 

0X , es decir, tales que 00XF entonces: 

 

0XDFA = 0

1

1

1

1

........

..

..

.........

X

x

f

x

f

x

f

x

f

n

nn

n

      (1.13) 
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Y considérese el sistema AXX / en torno al punto de equilibrio 0X . Si  todos los valores 

propios (eigenvalores) de A  tienen parte real 0el carácter de la estabilidad  de 

XFX /  y AXX / en el punto 0X  es el mismo
1
.  

Este teorema es una consecuencia del primer teorema de Taylor para la linealización de una 

función entorno al punto de equilibrio, luego. 

 

 

2

2

1

2

2

1

1

1

x

f

x

f

x

f

x

f

XF

2

1

x

x
        (1.14) 

 

Así al evaluar las derivadas, remplazando la respectiva función del equilibrio de fases, se 

tiene, por ejemplo , que: 

 

1

11

1

11

1

1 1

x

Kx

x

yx

x

f

1

1
111

x

K
xK  

 

Evaluando para un sistema de 3 componentes: 

 

2

2

2
2

1

2
2

2

1
1

1

1
1

1

1

K
x

K
x

x

K
x

x

K
xK

x

K
x

XF

2

1

x

x
    (1.15) 

 

Por lo tanto, los eigenvalores de la matriz característica en (1.15) , (ver Anexo B.), 

determinarán el comportamiento de las trayectorias (Curvas de residuo) en la vecindad de 

estos puntos singulares o fijos, de esta manera se aplica que: 

AVV           (1.16 ) 

                                                           
1
 Nota: Si tienen parte nula no dicen nada, esto es, el carácter de estabilidad entre los dos 

tipos de sistemas pueden ser diferente 
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Si  Vy  satisfacen esta condición, para 0V entonces el vector V es llamado 

eigenvector de A con eigenvalor .  La ecuación anterior se puede reorganizar de la 

siguiente manera: 

 

VIA

VAV

0

0
         (1.17) 

 

Esta ecuación tendrá una solución 0V únicamente si: 

 

0det IA  y entonces los eigenvalores  de A son las raíces de la ecuación: 

 

IAdet0                  

nnnn

n

n

aaa

aaa

aaa

21

22221

11211

.......

.........

det   (1.18) 

 

 

Y los eigenvectores de A son las soluciones distintas de cero de la ecuación:  

 

0VIA          (1.19) 

 

Si aplicamos estos conceptos y caracterizamos los puntos fijos de los  sistemas dados por 

las figuras(3) y (4) anteriormente expuestos se obtienen los siguientes resultados: 

 

Sistema I): 

 

Compuesto   Composición   

Eigenvalores 

 Caracterización 

IPA 0.704  0,962   

Agua 0.296  0,929 Nodo Inestable 
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Compuesto   Composición    

Eigenvalores 

 Caracterización 

n-Propanol 0.429 1.1478   

Agua 0.571 -0.7916 Silla 

 

Compuesto   Composición   

Eigenvalores 

 Caracterización 

n-Propanol 0,999 -2.0107   

Agua 1,00E-06 -0.7575 Nodo Estable 

 

 

 

  

Figura 5)  a) Azeótropo IPA-Agua . Se caracteriza como nodo inestable, b) propanol puro se 

caracteriza como nodo estable. Presion, P=1atm. 

 

AZ-IPA-AGUA

      80.28ºC

PROPANOL

  (92.2ºC) 
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Figura 6) Isopropanol puro se caracteriza como Silla. Presión, P=1atm. 

 

Sistema II) 

 

Compuesto   Composición   

Eigenvalores 

 Caracterización 

Etanol 0.9062 0.2886   

Agua 0.0938 -0.3348  Silla 

 

 

Figura 7)  Azeótropo Etanol ï Agua  se caracteriza como Silla 

 

Entonces se puede plantear que el carácter del comportamiento de las curvas de residuo en 

la vecindad de un punto fijo únicamente depende  de la forma como se comporte la 

temperatura de burbuja en este punto. 

     IPA
(82.20ºC) 

     ETANOL    
     (78.25ºC) 

     AZ-H2O-ETANOL   
           (78.25ºC) 
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Zharov y Serafimov (1975) , constataron que existen 10 posibles tipos de puntos singulares 

para mezclas ternarias y 20 tipos (ó variedades topológicas) para mezclas cuaternarias, 

donde el tipo de punto singular (nodos ó sillas ) de las curvas de residuo puede ser 

determinado a partir de la dirección del incremento de la temperatura de burbuja en la 

vecindad de este punto. 

 

1.4 Ley de Serafimov ( Regla de la azeotropía) : 

 

La superficie formada por la temperatura de burbuja en un mapa de curvas de residuo es 

una superficie continua. Esto permite concluir, a partir de la teoría topológica , que una 

combinación de los puntos singulares de tales superficies corresponda a una cierta 

restricción topológica. Usando el teorema de pioncare y el teorema de Kroneker puede 

obtenerse la regla general de la azeotropía para n componentes de una mezcla: 

 

n

k

n

kkkk

k SNSN
1

1
112      (1.20) 

 

Donde 
kk NN  es el número de nodos de k componentes con índice positivo ó negativo  

kk SS  es el número de sillas de k componentes sillas con índice positivo ó negativo. Para 

mezclas ternarias se ha determinado que todos los nodos (estables o inestables , de uno, dos 

, o tres componentes ) tienen índice +1 y todas la sillas tiene índice -1. El número de nodos 

negativos ó sillas positivas son iguales a cero, luego para mezclas ternarias se tiene que la 

ecuación (1.20), toma la forma: 

 

2248 112233 SNSNSN      (1.21) 

 

Para mezclas cuaternarias, los nodos estables e inestables tienen diferentes índices, y las 

sillas pueden ser positivas o negativas. 
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 Así por ejemplo si se quiere comprobar que la variedad topológica de la mezcla  Agua ï 

IPA-Propanol  existe entonces : 

 

 

Figura 8)  Variedad topológica del sistema ternario Agua ï Ipa-Propanol 

 

0

0

3

3

S

N
   No existen azeótropos ternarios 

12N    Azeótropo IPA-Agua 

12S     Azeótropo Agua-Propanol 

21N  Propanol y  Agua puros 

11S   IPA puro 

Aplicando la ecuación (1.21), para este sistema ejemplo,  se obtendría que: 

22

212211408
 

Donde se demuestra que esta variedad topológica existe, al satisfacer la regla de la 

azeotropía. 
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Capitulo 2. 

 

REGIONES FACTIBLES DE  SEPARACIÓN POR  

DESTILACIÓN  

 

Posibilidades de separación por destilación a Regimen  y  Mapas de Curvas de 

residuo (MCR). 

 

Una columna que opera a régimen   , es una columna de destilación hipotética que 

opera a reflujo total, e infinito número de etapas, esta premisa implica que es  una 

columna de destilación que esta trabajando a su  máxima eficiencia , es decir, una  

columna de destilación idealizada, no operable en la practica, pero que sirve ,para tener una 

visión preliminar y cualitativa del comportamiento de una columna de  destilación real. Los 

perfiles de composición  y temperatura de una columna trabajando a estas condiciones 

extremas de operación pueden asemejarse a las curvas de residuo. En otras palabras las 

trayectorias descritas por las curvas de residuo en un espacio de concentraciones  , es el 

perfiles de composiciones  de líquido que se obtendrían en una columna que opera a su 

máxima eficiencia. 

 

El espacio de concentraciones  puede ser dividido en diferentes regiones por medio de 

fronteras, las cuales limitan la composición  de productos obtenibles en columnas de 

destilación  hipotéticas operando a este régimen. 

 

2.1 Líneas de balance de materia:  

 

Las líneas de balance de materia son representadas gráficamente  por medio de líneas rectas 

que conectan las composiciones de producto, puesto que la alimentación es la suma de los 
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dos productos y la composición de la alimentación deberá estar en línea recta entre las 

composiciones de producto de fondo y destilado , la cual es segmentada de acuerdo a la 

regla de la palanca (Pert-Jan A. F. et al, 1994)  

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

Figura 9)  Regla de la palanca en un sistema de composición. 

 

Existen dos importantes líneas de balance dentro de una columna de destilación que 

representan los conceptos de separación directa e indirecta . la línea de balance para 

separción directa conecta la composición de alimentación y el vértice  de menor punto de 

ebullición en una región de destilación, obteniéndose como producto de cima la especie de 

menor punto de ebullición, a esta secuencia de separación también se le denomina 

destilado formulado. La línea de balance para separación indirecta conecta la 

composición de alimentación que entra a la columna al vértice de mayor punto de 

ebullición en una región de destilación, obteniéndose como producto de fondo el 

componente de mayor punto de ebullición como producto de fondo, a esta secuencia 

también se le denomina fondo formulado. 

 

La figura (10) muestra las líneas de balance para separación directa e indirecta del sistema 

Metanol-Propanol-Etanol. Para la separación directa se obtendría metanol puro como 

producto de cima ya que le corresponde el punto de ebullición más bajo, para la separación 
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indirecta se obtendría propanol puro como producto de fondo ya que le corresponde el 

punto de ebullición más alto. 

 

 

                     F                                                      F 

 

 

 

 

 

 

Figura 10) líneas de balance para separación directa (destilado) e indirecta (fondo) 

 

 

 

METANOL 

(64.7ºC)

ETANOL 

(78.5ºC)

PROPANOL 

(97.2ºC)

F 

Fondo Formulado 

Destilado Formulado 

METANOL 

Etanol+Propanol PROPANOL 

Etanol+Metanol 



 38 

 

 

2.2  Regiones de separación a reflujo total (reflujo infinito)  

 

Los mapas de curvas de residuo y los mapas de líneas de destilación, se utilizan para 

realizar estimaciones preliminares de las regiones de composición de los productos posibles 

en la destilación de mezclas  azeotrópicas (Pisarenko, YU.A, et al, 1991). 

 

Las composiciones de los productos obtenidos en un proceso de rectificación deben 

satisfacer las siguientes condiciones: 

 

a) Deben cumplir el balance de materia con el alimento, por lo que los puntos 

representativos de las corrientes de alimentación, destilado y residuo, han de estar alineados 

en el diagrama ternario de composición. 

b) Deben ser los puntos extremos del perfil de composición (trayectoria de destilación) 

desarrollado dentro de la columna. 

 

Como una buena aproximación y de forma general, se puede decir que las regiones de 

posibles productos a reflujo total, se determinan mediante la superposición de la recta 

representativa del balance de materia en la columna sobre el diagrama del mapa de líneas 

de destilación (O.M. Wahnschafft, J.W Koehler, et al.,1992). En la Figura (11) se muestra 

un diagrama típico de líneas de destilación, con tres curvas. Se supone que este mapa es 

idéntico al obtenido para una columna operando a razón de reflujo finita, pero muy 

elevada. Como ya se ha dicho, el cumplimiento de los balances de materia (global y de 

componente) obliga a que los puntos representativos de las corrientes F, D y B, se 

encuentren alineados en el diagrama ternario de composición, definiendo una recta de 

balance de materia. En la Figura (11) se han representado dos  posibles rectas de balance de 

materia, para cada una de ellas las composiciones de los puntos D y B deben quedar sobre 

la misma línea de destilación. Por tanto, la recta de balance de materia intercepta a una 

línea de destilación en los puntos D y B, definiendo una cuerda de dicha línea de 
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destilación. Los vértices del triángulo representan a los tres componentes del sistema, en 

orden decreciente de volatilidades. 

 

 

Figura 11) Superposición de las rectas de balance de materia sobre el mapa de curvas de residuo. 

 

La región que comprende a las composiciones de todos los productos posibles a partir de un 

alimento, F, se obtiene al variar la inclinación de la recta de balance de materia 

correspondiente, y está delimitada por las dos rectas de balance de materia  , que 

representan las condiciones limitantes para el destilado y el residuo, es decir, la obtención 

de un destilado formado por D puro (correspondiente a una columna con infinitos platos en 

el sector de enriquecimiento) y la obtención de un residuo formado por B puro 

(correspondiente a una columna con infinitas etapas  en el sector de agotamiento). Puesto 

que los puntos representativos de las corrientes D y B han de estar sobre la misma línea de 

destilación, las regiones de productos posibles han de quedar en el lado convexo de la línea 

de destilación que pasa por el punto representativo del alimento. Por tanto, la región de 

productos posibles esta definida por esta curva, junto con las rectas de balance de materia 
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que pasan respectivamente, por los dos vértices correspondientes a los componentes claves 

a separar. Dichas regiones se muestran sombreadas en la figura (13). 

 

 

Figura 12)  Evolución de los posibles productos de la separación de la mezcla ternaria representada 

por F. 

 

 La comprobación de estas regiones es inmediata: 

a) Supóngase que se dispone de una columna de destilación alimentada por un alimento, F, 

en la que únicamente se extrae una cantidad infinitesimal del destilado, D, consistente en 

componente clave ligero completamente puro. En este caso el punto representativo de la 

corriente de residuo, B, coincidirá con el punto representativo del alimento F, mientras que 

el destilado estará representado por el vértice correspondiente al componente clave ligero 

Figura (12) a. 
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b) Si ahora se aumenta ligeramente la cantidad de destilado extraído de la columna, el 

destilado, D, seguirá siendo el componente clave ligero prácticamente puro, mientras que el 

residuo, B, ya no coincide con el alimento, F, sino que se irá alejando de éste, siguiendo la 

línea recta que une D con F, ya que ha de cumplirse el balance de materia.  

 

Así se puede ir aumentando la cantidad de destilado hasta conseguir que contenga todo el 

componente clave ligero presente en F. Llegando a este punto, el residuo está  situado en el 

lado del diagrama triangular correspondiente a una mezcla binaria H-I, punto Bô en la 

Figura (12) b. 

 

c) Una vez alcanzado este punto, si se sigue aumentando la cantidad de destilado extraído, 

éste se irá enriqueciendo en el componente de volatilidad intermedia, mientras que el 

residuo se irá empobreciendo en dicho componente. Por lo tanto, el punto D, representativo 

del destilado, se desplazará sobre el lado el triangulo hacia el vértice correspondiente al 

componente de temperatura de ebullición intermedia, mientras que el punto B se moverá 

también sobre el correspondiente lado del triángulo, pero hacia el vértice correspondiente al 

componente clave pesado. Esta situación se puede continuar hasta que en el destilado se 

esté recuperando todo el componente intermedio introducido con el alimento inicial F, es 

decir, hasta que el residuo llegue a ser el componente clave 

pesado puro, punto Bôô en la Figura (12) c. 

 

d) A partir de ahora, al seguir aumentando la cantidad de destilado extraído de la columna, 

éste empezará a enriquecerse en el componente clave pesado, mientras que el residuo 

seguirá siendo el componente clave pesado puro. Esto significa que el punto D se desplaza 

en el interior del diagrama triangular siguiendo la recta que une el alimento, F, con el 

residuo, B, cumpliendo el balance de materia, hasta que la cantidad de destilado iguale al 

alimento introducido en la columna (Figura 12d). Dependiendo de la existencia de 

azeótropos binarios o ternarios, el sistema ternario podrá presentar distintos tipos de mapas 

de líneas de destilación con distintas regiones de destilación, que determinarán a su vez 

distintas posibilidades para las regiones de posibles productos. Estas regiones serán tanto 
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más restringidas, cuanto mayor sea el número de fronteras de destilación existentes en el 

diagrama. 

El procedimiento descrito puede aplicarse a cualquier tipo de diagramas, tal y como se 

ilustra en la Figura (13) para un sistema azeotrópico. Como se ha comentado anteriormente, 

en este tipo de sistemas hay distintos conjuntos de líneas de destilación, con distintos 

orígenes y/o finales, que marcan la existencia de una serie de fronteras de destilación que 

no pueden ser cruzadas mediante destilación simple. A esta zona limitada por las líneas de 

balance que unen los productos (separación directa y separción indirecta ) y la curva de 

residuo que pasa por la alimentación, se le denomina zona de corbatín ó zona tijera ( 

A.W.Westenberg, et al.,2000), por el espacio gráfico generado al superponer los anteriores 

elementos. 

 

 

Figura 13) Regiones de productos posibles (sombreadas) para la separación de la mezcla ternaria a 

reflujo total. Mezcla azeotrópica Ácido Acético-Isopropilacetato-Isopropanol 
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2.3 Regiones de separción a razón de reflujo finito: 

 

Considérese una columna de destilación simple con una sola corriente de alimentación, (ver 

figura 14) , la cual esta modelada bajo las siguientes aproximaciones:  

 

Á Velocidad de flujo molar de líquido constante en las secciones de rectificación y 

agotamiento de la columna  

Á Velocidad de flujo molar de vapor constante a través de toda la columna. 

Á La alimentación ingresa a la columna en el estado de líquido saturado 

Á Todos los platos son teóricos (100 % eficientes) 

Á Se descartan los balances de entalpía en la columna  

 

 

Figura (14)  Esquema de una columna simple, bajo las suposiciones del modelo. 
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Este modelo de columna bajo las anteriores simplificaciones no puede ser tan aproximado 

(menos desviado) como otros más rigurosos, pero proporcionarán similares propiedades 

cualitativas de la mezcla de varios componentes a separar, que es lo que se requerirá para 

poder  mostrar la estrecha relación entre los perfiles de composición de la destilación 

azeotrópica en continuo y las curvas de residuo y como la topología perteneciente al mapa 

de curvas de residuo es la característica termodinámica mas relevante que gobierna la 

forma de tales perfiles de composición y el espacio concentracional de los productos que 

pueden ser obtenidos por destilación.  

 

Si realizamos un balance de materia alrededor de un plato arbitrario n, en la sección de 

agotamiento e introduciendo la relación de rehervido se tiene que: 

 

      (2.1) 

 

Para  

 

Similarmente si se aplica el mismo procedimiento para la sección de rectificación, para un 

balance de materia arbitrario, alrededor de un plato arbitrario m, se tiene que: 

 

       (2.2) 

 

 Es la composición de producto (i) en el destilado 

   

Las composiciones de destilado y fondo, al igual que las relaciones de reflujo y rehervidor 

están relacionadas por medio de un balance global de materia: 

 

      (2.3) 
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El conjunto de ecuaciones (2.1), (2..2) y (2.3) al ser especificadas las relaciones de reflujo, 

el número total de platos, composición de la alimentación, permiten obtener un conjunto 

de puntos discretos, que al unirlos implementando una aproximación diferencial, (ver 

Anexo C), proporcionan la forma o recorrido de los perfiles de composición de la mezcla 

en las secciones de agotamiento y rectificación dentro de la columna (Sourrisseau and 

Doherty, 1980). Esto permite obtener un modelo de los perfiles de composición de líquido 

en las secciones de rectificación y agotamiento , en una columna de destilación simple 

observando la influencia del reflujo y sometido a las mismas restricciones de balance de 

materia.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Síntesis modelo descriptivo diferencial en continuo. Perfiles en función del 

reflujo ( ver derivación en el Anexo C): 
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2.4 Puntos de pliegue  y columnas operadas a Reflujo mínimo 

 

Tómese el caso de una mezcla binaria para el cual la predicción de las condiciones de 

separación son funciones de las líneas de operación de rectificación y agotamiento, y estas 

a su vez son funciones del reflujo; cuando el valor especificado de la relación de reflujo es 

muy pequeña; la intercepción de las dos líneas de operación ocurre muy cerrada a la curva 

de equilibrio; el reflujo mínimo es el mas pequeño por el cual  puede generarse una 

separación adecuada; y esta relación de reflujo requiere de infinito número de platos en 

cada sección , donde el cambio de composición entre cada plato se aproxima a cero. 

 

Análogamente en el caso de mezclas multicomponente si los cálculos son inicializados, 

dada una relación de reflujo, resolviendo simultáneamente balances de materia y energía y 

relaciones fundamentales del equilibrio, una condición límite podría ser encontrada (desde 

la cima de la columna hacia abajo o desde el fondo hacia arriba ) y es que el cambio de 

composición de un plato al siguiente es menor que alguna tolerancia establecida 

(infinitesimalmente  pequeño) y esto se conoce como zonas de pliegue ( o ñpinchò, en 

inglés). Retomando entonces el caso de la mezcla binaria, la región de rectificación pinch 

ocurre en la intersección de la línea de operación y la curva de equilibrio para reflujo 

mínimo, análogamente para la región de agotamiento, ambas ocurren en la región 

adyacente al plato de alimentación. (Como se enunciará más adelante, esto no es cierto, 

para el caso de mezclas multicomponente, ya que dependiendo del número de componentes 

presentes en el destilado, la posición de la zona pinch variará). 

 

Podría entonces concluirse hasta aquí que una zona de puntos de pliegue o una zona de  

puntos pinch  es definida como una zona de composición constante en una columna de 

destilación con infinito número de etapas. Esta definición puede incluso ampliarse a zonas 

donde hay un mínimo cambio en la composición de líquido o de vapor de una etapa a otra 

en una columna de destilación con finito número de etapas. 
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2.4.1 Puntos de pliegue  y  Termodinámica topológica  

 

Cuando una columna de destilación opera a reflujo mínimo , un pequeño aumento en la 

relación de reflujo, produce un drástico cambio en la posición del punto final de la 

composición, lo que conlleva  a pensar que un punto pinch tangente,  es un punto de 

bifurcación, y como es conocido la matriz Jacobiana  de un punto de bifurcación es 

singular, esto es 0det J , y este criterio será el punto de partida para el siguiente 

análisis: 

 

Para la sección de rectificación la ecuación C.15, (ver anexo C), bajo condiciones pinch, se 

convierte en: 

 

0
dh

dxi                                                                                                        (2.4) 

  

Y realizando el mismo tratamiento de linealización de la función para la determinación de 

puntos fijos, (capitulo 1), se tiene que: 
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Linealizando  la función, se tiene que: 
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Se tiene que: 
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Para esclarecer el uso de las ecuaciones anteriores, tomemos el caso de una mezcla 

ternaria , para el cual se obtendrían  las siguientes expresiones: 
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Obteniéndose un sistema de la forma de la ecuación: AXX / , por lo tanto: 
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O en forma equivalente se puede obtener que: 
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Donde: 
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Si se observa la ecuación (2.11) , se puede concluir que para un punto de bifurcación uno 

de los eigenvalores de la matriz Y , se hace igual a 
1r

r
. Esto es una extensión natural de 

la condición para un punto pinch tangente en una mezcla binaria , ya que en este caso la 

matriz Y se reduce a 
1

1

dx

dy
, y su eigenvalor es simplemente 

11

1

r

r
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 a condiciones pinch, 

lo que en un diagrama Mc-cabe ï Thiele  la pendiente de la curva de equilibrio se haría  

igual a la pendiente de la línea de operación . 

 

Este procedimiento de cálculo genera un sistema de C incógnitas )1,..1,,( Cixr ei y C 

ecuaciones: 
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Un algoritmo detallado para el cálculo del reflujo mínimo se expone el el Anexo E, al igual 

que un ejemplo de cálculo. 

 

De acuerdo con Wahnschafft et al. para la determinación de las regiones de productos 

posibles en la rectificación ternaria a razón de reflujo finita se ha de hacer uso de los mapas 

de curvas de residuo, de las rectas de balance de materia y de las trayectorias de las curvas 

de puntos de pliegue (o puntos pinch) de las corrientes F, D y B. Todos los posibles perfiles 

de composición en el sector de enriquecimiento, obtenidos a partir de un destilado 

determinado, D, están confinados dentro de la región comprendida entre la curva de residuo 

que pasa por D (reflujo total) y la curva de puntos pinch (conjunción) obtenida para D 

(reflujo mínimo). Análogamente, todos los posibles perfiles que se pueden obtener en el 
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sector de agotamiento, para un residuo dado, B, estarán confinados entre la curva de residuo 

que pase por B y su correspondiente curva de puntos de pliegue o puntos pinch. 

 

En la Figura (15) se ha representado la región de perfiles de agotamiento asociados con un 

residuo B. Una condición necesaria pero no suficiente para que la separación de una 

mezcla, F, en dos productos determinados, D y B, mediante su rectificación en una columna 

convencional sea viable es que haya un cierto solapamiento entre las regiones que 

contienen a los perfiles de agotamiento y de enriquecimiento. En la Figura (16a) se muestra 

un ejemplo en el que sí se produce dicho solapamiento y, por tanto, la separación será, al 

menos en principio, posible. Sin embargo, en la Figura (16.b) se muestra un ejemplo en que 

la separación sería inviable. 

 

Figura 15)  Obtención de los puntos pinch  del residuo y de la curva de puntos de 

pliegue (o pinch)  correspondiente. 
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Figura 16). Ejemplos de aplicación de criterio de Wahnschafft et al. para la viabilidad de la 

separación de una mezcla ternaria. a) Separación viable; b) Separación inviable. 

 

Utilizando este criterio, y analizando los productos posibles para diferentes orientaciones de 

la recta de balance de materia que pasa por F, Wahnschafft et al. concluyen que la curva de 

puntos de conjunción (o puntos de pliegue, o puntos pinch) del alimento (composiciones de 

los puntos de las curvas de residuo cuyas tangentes pasan por el alimento), corresponde con 

las composiciones que pueden satisfacer simultáneamente el balance de materia alrededor 

de cualquier sector de la columna y las condiciones de reflujo mínimo. 

 

La única sección de la recta de balance de materia global de la columna donde no se 

encuentran productos posibles es la zona comprendida entre el alimento y el punto de 

conjunción o pinch,  por el que intersecta a la curva de puntos de conjunción del producto 

correspondiente (residuo o destilado). En este punto, la tangente a la curva de residuo ha de 

coincidir con la recta de balance global de materia que pasa por la composición del 

alimento. Por tanto se puede determinar directamente la curva de puntos de conjunción o 

curva de puntos pinch del alimento ya que las composiciones a lo largo de esta trayectoria 

pueden satisfacer simultáneamente el balance de materia en cualquier sección de la 
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columna y la condición de que el vapor y el líquido que se cruzan entre dos etapas están en 

equilibrio (condición de reflujo mínimo). Así pues puede establecerse que una separación 

será viable si y sólo si la recta de balance de materia que une los productos deseados 

intercepta dos veces a la curva de puntos de conjunción del alimento, incluyendo la 

intersección correspondiente al propio alimento. De esta forma se obtiene la región de 

productos viables que se muestra en la Figura (17), donde se ve que, a razón de reflujo 

finita, ésta queda delimitada por la curva de puntos pinch ó de conjunción del alimento, 

más que por la curva de residuo que pasa por F. En la Figura (17), la región sombreada en 

oscuro es la correspondiente a los productos viables a reflujo total. A razón de reflujo finita, 

esta región se ve ampliada con la zona sombreada en tono más claro. 

 

 

Figura 17) Regiones ñabsolutasò para los productos posibles en la separaci·n de una mezcla 

ternaria ideal en una columna de destilación convencional. 
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2.5 Factibilidad de la columna: ñHojas de operaciónò 

 

Toda columna de destilación opera entre dos extremos, reflujo total , y reflujo mínimo. 

Estas dos condiciones son igualmente inviables en la práctica, pero son usadas para 

establecer los límites de una posible separación por destilación. El perfil de composición de 

líquido de una columna por etapas a reflujo total, es la curva de residuo que pasa a través de 

los productos. Como se observó anteriormente, la tangente a la curva de residuo en una 

columna pinch que pasa a través de la composición de producto se denomina curva de 

puntos pinch. 

 

La curva de puntos pinch también representa el perfil de operación de una columna 

operando reversiblemente, con un infinito número de etapas, con rehervidores y 

condensadores en cada una de las etapas, produciendo una fuerza guía infinitesimal para la 

transferencia de masa en cada etapa. La curva de puntos pinch es el perfil límite a reflujo 

mínimo para una columna de destilación simple . 

 

Los perfiles de composición en cada una de las secciones de la columna están contenidas 

entre los límites de operación a reflujo total y reflujo mínimo, esto es, entre la curva de 

residuo y la línea de puntos pinch. Por lo tanto , la región de todas las posibles 

composiciones de líquido para alguna relación de reflujo y rehervidor, y bajo unas 

composiciones de producto especificadas, se denomina ñhoja de operación ò  (Dennis 

Y.C. Thong et al,1998) 

 

Todos los perfiles de composición están contenidos en la hoja de operación. Debido a que 

la hoja de operación contiene todos los posibles perfiles de composición según un 

determinado producto, la superposición de un par de ramales en las hojas de operación de 

cada una de las secciones de la columna , es una condición necesaria para una posible 

columna. Esta superposición propone que podría existir al menos un perfil de composición 

continuó entre los productos de fondo y la cima, sugieriendo que podría ser el perfil de una 

columna de destilación a relaciones de reflujo y rehervidor finitas. 
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2.5.1 Construcción de la hoja de operación 

 

Como se ha mencionado antes, existe una hoja de operación para cada una de las diferentes 

secciones de la columna , el trazado de estas está determinado por el modelo diferencial 

descrito por la integración de las ecuaciones (C.9) a (C.13) y sus respectivas condiciones 

iniciales , quedando sujetas a las restricciones de balance de materia y plato de 

alimentación. 

 

2.5.1.1 Sección de rectificación:  

 

Especificando la composición de fondo deseada y una alimentación, se utiliza el balance de 

materia, ecuación (2.3), para calcular la composición de destilado, y bajo una relación de 

rehervidor determinada , tales que , se integra el modelo diferencial (ver anexo C), 

sujeto a sus restricciones , para una relación de reflujo, hasta que se cumpla  

, (Osea, hasta que la composición de líquido no muestre ningún cambio de 

una etapa a otra),  en este momento ha sido alcanzada una composición de pliegue, o 

composición pinch. Se repite nuevamente el procedimiento variando la relación de reflujo 

hasta que r .El lugar geométrico de todos los puntos donde finaliza la integración para 

cada uno de los perfiles se denomina ñl²nea de puntos pinch para la secci·n de 

rectificaci·nò (O.M. Whanschafft et al, 1992) .  representa un plato cualquiera en esta 

sección  

 

2.5.1.2 Sección de agotamiento:  

 

Ahora especificando la composición de destilado deseada y una alimentación se utiliza el 

balance de material ecuación (2.3) para calcular la composición de fondo , y bajo una 

relación de rehervidor determinada , tales que minrr , se integra el modelo diferencial , 

sujeto a sus restricciones , para una relación de reflujo, hasta que se cumpla  

, en este momento ha sido alcanzada una composición pinch. Se repite 

nuevamente el procedimiento variando la relación de rehervidor  hasta que s .El lugar 
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geométrico de todos los puntos donde finaliza la integración para cada uno de los perfiles 

se denomina ñl²nea de puntos pinch para la sección de agotamientoò (O.M. Whanschafft et 

al, 1992) .  representa un plato cualquiera en esta sección . 

 

En el diagrama de flujo mostrado en la figura 18, se  muestra la síntesis de la metodología 

propuesta, hasta esta parte del trabajo, para evaluar las posibilidades de separación de una 

mezcla por destilación convencional y obtener las posibles configuraciones y parámetros de 

operación, que servirán par diseñar conceptualmente un esquema de separación por 

destilación de una mezcla multicomponente. 

 

Caso de Estudio: Separación de la mezcla Metanol, Isobuteno, Metil-terbutil -Eter a 

presión de 11 bares 

Esta mezcla que se cita, servirá para aplicar los conceptos anteriores, siguiendo la 

metodología estructurada en el diagrama de flujo planteada en la figura (18). 

 

j
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Figura 18) Diagrama de flujo para la metodología propuesta en la separación de una mezcla por destilación                                       
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Planteamiento del equilibrio de fases: La mezcla ternaria presenta miscibilidad total  

 

 

Figura 19)  Equilibrio líquido ï vapor de los pares a) IB-Metanol, b)I.B-MTBE,c) MeOH-MTBE 
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 Predicción de los azeótropos y caracterización topológica:  Implementando el método 

planteado en la sección 1.2.1, se evaluan los azeótropos del sistema obteniéndose: 

 

Azeótropo 1) IsobutenoïMetanol: 

1 2             Caracterización 

1.0 0.85 Nodo inestable 

 

Especie Composición Molar   Temperatura 

Isobuteno 0.918 73.23 ºC 

Metanol 0.082  

 

Azeótropo II) Metanol-MTBE : 

1 2             Caracterización 

-0.586 0.789 Silla 

 

Especie Composición Molar   Temperatura 

Metanol 0.5757 133.21ºC 

MTBE 0.4243  

 

La mezcla no presenta azeótropos ternarios. 

 

3) Construcción del Mapa de curvas de residuo : a partir de la figura () se concluye que 

existen 2 regiones de separación al existir una separatriz termodinámica. En la zona I se 

puede obtener trabajando a régimen  como fondo formulado el MTBE puro, y el 

azeótropo I como destilado formulado. 
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Figura 21) Mapa de curvas de residuo de la mezcla Isobuteno,metanol,MTBE, a P=11 bar 

 

Construcción de la hoja de operación: Como el producto que se desea recuperar es el MTBE , es 

conveniente evaluar los esquemas de separación para la región I de destilación, formada por AZI-

AZII -MTBE-IB. Las especificaciones se darán para una columna tales que  
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Con estas especificaciones se construye la hoja de la sección de agotamiento. 
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Figura 21) Hoja de operación sección agotamiento, Presión = 11 bares 
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Figura 22) Hoja de operación sección rectificación, Presión = 11 bares 

 

La superposición de estos diagramas permitirá evaluar las posibilidades que tiene esta 

mezcla para ser separada por destilación, como se muestra en la figura (23). 
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Figura 23) superposición de las hojas de operación, cada intercepto, representa una posible 

separación . 

 

Como se observa en la figura 23 cada hoja de operación esta determinada por la línea de 

puntos pinch, o línea de puntos de pliegue o conjunción, y por la curva de residuo que pasa 

por los productos especificados. En este caso los perfiles límite de cada una de las regiones 

toman relaciones muy altas de reflujo y rehervidor, para aproximarse  al concepto de reflujo 

infinito. 

 

El criterio para seleccionar la columna, parte del hecho  que se debe buscar relaciones de 

rehervidor relativamente bajas, ya que valores elevados en este parámetro implican 

elevados consumos de energía para efectuar la separación. Según lo anterior es preferible 

que la columna tenga unas etapas demás a cambio de una disminución en la relación de 
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rehervidor principalmente. La figura (24) muestra la selección de la columna más factible 

según estos criterios. 

 

 

Figura 24) Elección de la columna más factible para llevar  a cabo la separación 

 

Teniendo en cuenta los criterios anteriormente expuestos el diseño conceptual y estimado inicial 

para la simulación rigurosa de esta columna será: 

 

Número de etapas:  23 

Etapas rectificación:   7 (incluye condensador) 

Etapas agotamiento:  16 (incluye rehervidor) 

Relación de reflujo:   1 

Relación de rehervidor:   1.5 

 

Sin embargo podrán  escogerse otro tipo de configuraciones , siempre y cuando cumplan los 

criterios pertinentes. 
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Capítulo 3. 

 

EQUILIBRIO DE FASES EN PRESENCIA DE  

REACCIONES QUÍMICAS  

 

3.1 Equilibrio químico y físico simultaneo para sistemas reaccionantes: 

 

El análisis del equilibrio de una reacción química tiene dos intereses principales: establecer 

si  el estado de equilibrio de un sistema químico es un modelo útil para un propósito en 

particular y determinar la composición en equilibrio del sistema bajo condiciones 

específicas, como serían una temperatura y una presión estipuladas. 

 

3.1.1 Naturaleza del equilibrio químico y equilibrio de reacción: 

 

El estado de  equilibrio, en un sistema cerrado, hace referencia a un estado con las 

siguientes características (Smith,W.R, Missen, R.V, 1989) 

 

1- Independiente del tiempo. 

2- Independiente de la historia previa del sistema. 

3- Resistentes a perturbaciones en la composición. 

 

Un sistema en equilibrio se distingue de un sistema inestable (cinético) por el punto 1, de 

un estado que depende de la trayectoria (cinético) por el punto 2, y de un estado de 

equilibrio inestable o metaestable por el punto 3. 

 

El sistema químico que se analizará, pasa por un cambio en su composición química al 

aproximarse a un estado de equilibrio desde algún estado inicial fuera del equilibrio. Esto 

se lleva a cabo por reacción o por transferencia de masa, o por una combinación de ambas. 
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La posibilidad de la transferencia de masa implica que el sistema puede tener más de una 

fase. As² pues se incluye en el t®rmino ñequilibrio qu²micoò tanto  el equilibrio de reacción 

como el equilibrio de fases. El modelo de equilibrio resulta particularmente útil cuando las 

velocidades (de reacción o transferencia de masa) son relativamente rápidas. 

 

La solución del problema del que se ocupa este capítulo depende, o tiene como base, las 

restricciones impuestas por un sistema cerrado , y el concepto de elemento en una reacción 

química y su conservación, es decir, conservación de la materia , por esto se hace necesario 

dar una definición más precisa de sistema cerrado. 

 

3.1.2 El sistema cerrado y sus restricciones: 

 

Un sistema cerrado es aquel que tiene masa fija, no intercambia materia con los 

alrededores, pero si energía, puede consistir de una o más fases,  puede sufrir reacciones y 

transferencia de masa internamente, y esta definido por un conjunto de ecuaciones de 

abundancia de elementos, que expresan la conservación de los elementos químicos que 

constituyen las especies del sistema. Para cada elemento existe una ecuación que adopta la 

siguiente forma: 

 

     (3.1) 

 

Donde  , es el subíndice  del k-ésimo elemento en la fórmula molecular de la especie i; 

 es el número de moles de i;   es el número fijo de moles del k-ésimo elemento en el 

sistema ; el número de elementos y  el número de especies. 

 

Bajo la forma vectorial, las ecuaciones de abundancia son: 

 

         (3.2) 
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Donde: 

 

      ;   ;  

 

 se conoce como la matriz de fórmula de orden ,  es el vector (columna) de 

abundancia de la especie, y es el vector abundancia de los elementos. 

 

Las ecuaciones (3.2) de conservación, por lo general nos proporcionan toda la información 

que se requiere para determinar la composición . La diferencia entre el número de 

variables y el número de ecuaciones , determinan los grados de libertad 

estequiométricos, que representan el número de R relaciones adicionales, entre las 

variables  que se requieren para determinar cualquier estado composicional. 

 

3.2 Formulación de las condiciones de equilibrio 

 

Para que un sistema de una fase ó múltiples fases  se encuentre en equilibrio, (función de 

energía libre) deberá estar  en un mínimo (global)  sujeto a la restricción de sistema 

cerrado a las condiciones termodinámicas establecidas  . En el equilibrio se 

trata con : 

 

         (3.3) 

Auque esta en sí misma, es una condición necesaria, pero no suficiente. 

 

El problema fundamental es expresar en función de , y buscar los valores de que 

hagan de un mínimo sujeto a las restricciones. Se supone entonces que se conoce el 

vector de abundancia de elementos ,la temperatura , la presión , y los datos 
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apropiados de la energía libre. Este problema de minimización podría describirse de dos 

formas estequiométrica y no estequiométricamente. 

 

3.2.1 Formulación estequiométrica: 

 

En este enfoque, las restricciones del sistema cerrado se tratan por medio de ecuaciones 

estequiométricas, que da como resultado, un problema de minimización sin restricciones. 

 

Las moles de un sistema reaccionante estan relacionadas con el grado de avance de 

reacción por medio de: 

 

      ó   (3.4) 

         (3.5) 

Donde: 

 

 

 

Donde R indica el número de reacciones. Ahora, generalizando para el sistema total se tiene 

que: 
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La función de energía libre está representada por: 

       (3.7) 

A partir de la integración de (3.7) , manteniendo T, P constantes (fijos), se puede escribir 

que: 

      (3.8) 

El problema consiste entonces en minimizar para valores de T y P fijos, en términos de 

 para . Entonces las condiciones necesarias (de primer orden) para un mínimo 

en son: 

 

        (3.9) 

 

A partir de la ecuación (3.9) existen R ecuaciones  , puesto que: 

 

     (3.10) 

 

Diferenciando (3.8) y reemplazando en (3.10) , y a partir de la definición de coeficiente 

estequiométrico se tiene que: 

 

          para     (3.11) 

 

Las ecuaciones (3.11) son R condiciones de equilibrio (formas clásicas del equilibrio). 
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por la termodinámica clásica), en las ecuaciones en términos de la energía libre y número 

de moles, la solución de estas  ecuaciones proporciona la composición del sistema en 

equilibrio. 

 

3.2.2 Formulación no estequiométrica: 

 

Bajo este enfoque no se utilizan las ecuaciones estequiométricas y las restricciones del 

sistema cerrado se tratan por medio de multiplicadores de lagrange (Smith,W.R, Missen, 

R.V, 1989), ver apéndice D.1, el problema se formula como una minimización de para 

fijas, en términos de los números de moles, esto es: 

 

       (3.12) 

Sujetos a las restricciones de abundancias de abundancia de los elementos dadas por la 

ecuación (3.1). 

 

Como se mencionó, un procedimiento consiste entonces en utilizar el método de los 

multiplicadores de lagrange para eliminar las restricciones, es decir: 

 

     (3.13) 

 

La ecuación (3.13) representa el lagrangiano, donde es un vector de multiplicadores 

de lagrange desconocidos, por lo tanto las condiciones necesarias proporcionan un  

conjunto de  ecuaciones , para la  incógnitas , 

que estan dadas por: 

 

      (3.14) 
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Y 

       (3.15) 

 

Se pude demostrar que ambos enfoques, ó ambas formulaciones son equivalentes, ya que si 

, entonces . 

 

3.3 Proceso de separación intantáneo Reactivo ( ñFlash Reactivoò).  

 

Uno de los cálculos más importantes, para desarrollar la metodología propuesta en este 

trabajo para el diseño conceptual de procesos por destilación reactiva, es el cálculo del 

equilibrio de fases acompañado de reacciones químicas, lo que se traduce en la 

determinación del punto de burbuja y rocío del sistema reaccionante. Con los elementos y 

conceptos necesarios  previamente desarrollados, este trabajo se apoyará en el concepto de 

ñespecie invariante en la reacci·nò, (Cisneros, E.S, Michelsen. M.L,1996) , · ñelemento 

químico invariante en la reacci·nò, (Sanchez-Daza,O.,Vidriales,E.,2005), para emplear una 

metodología que permita de manera robusta y eficiente resolver este problema satisfaciendo 

las condiciones necesarias y suficientes (no dando lugar a singularidades) para la ocurrencia 

del mismo, las cuales son las condiciones de primer orden para un mínimo en la energía 

libre y la restricción de sistema cerrado. Se desarrollará o dará solución a una destilación 

instantanea acompañada de reacción química y a partir de las condiciones límite de este 

problema se encontrará el punto de burbuja y/o rocío. 

 

3.3.1Planteamiento del problema-Formulación no estequiométrica. 

 

La ventaja de combinar la reacción química con el equilibrio con el equilibrio líquido ï 

vapor puede ser explicado, en parte por el hecho de que la reacción química modifica el 

equilibrio de fases. Bajo condiciones de reacción química, la regla de las fases de Gibbs 

muestra que los grados de libertad de un sistema están dados por: 
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        (3.16) 

 

donde   representa el número de fases y  el número de reacciones, además genera una 

relación adicional para la solución del problema por cada reacción presente en le sistema.  

Como se menciono en la primera parte de este capítulo las relaciones adicionales a la 

restricción de sistema cerrado (ecuaciones de abundancia) están dadas por la diferencia 

entre las especies y los elementos que las conforman, esto es: 

 

         (3.17) 

 

y puede ser representado por un elemento ,átomo ó parte de una molécula que 

interviene en el sistema. El número de estos elementos estará entonces determinado por la 

diferencia entre el número de especies del sistema  (tanto las que reaccionan, como los 

inertes) y el número de reacciones que toman lugar. 

 

La simulación de una evaporación instantánea (flash) reactivo puede verse como una 

reacción química que ocurre dentro de un tanque donde súbitamente ocurre la separación de 

las fases ,como se muestra en la figura (25) , donde el problema entonces consiste en 

determinar la distribución de los componentes en las fases  Líquida y vapor 

respectivamente.  a una temperatura , presión , flujo y composiciones de la 

alimentación  dados. A partir de la definición de equilibrio químico 

para una sola fase y las restricciones de un sistema cerrado para una evaporación 

instantanea reactiva puede ser definido por las ecuaciones (3.1) ,(3.2), (3.14) y (3.15) , 

reescritas en términos de las fracciones molares de los componentes , y sus respectivas 

restricciones de balance de materia , esto es: 
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Figura 25)  Esquema de la operación de un flash reactivo 
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          (3.19) 

 

Donde  son las fracciones de vapor  y  líquido respecto a la alimentación molar en el 

proceso de evaporación instantánea y es el vector de abundancia de elementos químicos 

en la alimentación. Entonces el equilibrio químico estará definido por (3.14) , y el criterio 

de equilibrio físico estaría dado por  la igualdad de potenciales químicos en ambas fases, en 

este caso la fase líquida y la fase vapor: 

 

         (3.20) 

 

según la definición de potencial químico se tiene que para una solución no ideal: 
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En este caso donde se implementó la formulación gamma-phi del equilibrio de fases para el 

cálculo de las fugacidades en la fase líquida y la fase vapor. Reemplazando (3.14) en (3.21) 

y despejando para las composiciones de líquido y vapor respectivamente, se tiene que: 
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Para i=1,é,N (especies qu²micas) 

 

De esta manera, en la solución del problema planteado se tienen M+2 ecuaciones , con 

M+2 incógnitas  

 

3.3.2 Algor itmo solución de una evaporación instantánea reactiva (flash reactivo): 

 

Paso 0)  Especificar presión , temperatura  y las composiciones del flujo de  

alimentación  . 

 

Paso 1) Construir las ecuaciones de balance de materia y restricción de sistema cerrado, 

implementando las ecuaciones (3.18) y (3.19) . 

Paso 2)  Suponer los valores inicales para las M+2 incógnitas  . (Esta 

estimación inicial puede provenir de la solución de este mismo problema de evaporación 

instantánea pero asumiendo comportamiento ideal en ambas fases, bajo el mismo esquema 

de este algoritmo). 

 

Paso 3)  Calcular  las fracciones molares de líquido y vapor  a partir de (3.22) y (3.23). El 

lado derecho de estas ecuaciones, dependen implícitamente de la composición, haciéndose 

necesario iterar sucesivamente hasta estabilizar las composiciones, entonces: 
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pasar al paso 4 

De lo contrario 

 

   

 

LVM ,,,...,1

P T

nzzzZ ,...., 21

LVM ,,,...,1

yYY kk 01 01 Kk XX

1

1

kk

kK

XX

YY



 75 

 

Paso 4) Evaluar el criterio de convergencia  

   

  Si     Termina el proceso  

   

De lo contrario estimar  nuevamente  retornar al paso 3 

 

3.4 Punto de Burbuja en presencia de reacciones químicas. (Equilibrio líquido -vapor 

reactivo). 

 

Existe en la literatura varios métodos o enfoques para solucionar el problema del punto de 

burbuja de una mezcla multicomponente en un sistema reaccionante, dentro de los que más 

se destacan se encuentran los algoritmos propuestos por Ung and Doherty 1995, pero estos 

métodos se basan en hacer converger simultáneamente el criterio del equilibrio de reacción 

(constante de equilibrio), junto con el físico, esta metodología propuesta para ciertos puntos 

del espacio cocentracional acepta  soluciones triviales y singulares, como por ejemplo 

composiciones negativas, o mucho tiempo de cálculo sobre puntos que involucran exceso o 

defecto de reactivos, básicamente esta metodología cumple las condiciones necesarias pero 

no suficientes. La metodología que se plantea en este trabajo para el punto de burbuja, ó en 

este punto el equilibrio líquido vapor reactivo, esta sustentada sobre la solución del 

problema de evaporación instantánea reactiva bajo la condición límite de fase incipiente 

(primera gota de vapor formada con composición en equilibrio con el líquido) conlleva a la 

solución satisfactoria de este problema. 

 

El problema del equilibrio líquido vapor reactivo, consiste en conocer la temperatura a la 

cual, con unas composiciones líquidas  que se encuentran en equilibrio de reacción, se 

forma la primera gota de vapor, tales que esta fase incipiente tenga una composición , 

iii xky , suponiendo que la reacción es relativamente rápida. 

 

La condición límite de fase incipiente (cantidad infinitesimal de vapor) viene dada por : 
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         (3.24) 

 

donde la condición (3.24) implica que la fase  incipiente (vapor) no afecta el balance de 

materia, a partir de esto, la ecuación (3.18)  se puede escribir como: 

 

        (3.25) 

 

donde las composiciones de líquido de cada una de las especies presentes serán calculadas 

igualmente por  la ecuación (3.23), en otras palabras se  realiza un cálculo de equilibrio 

químico sobre solamente una fase,  solo que en este caso la temperatura no es especificada . 

 

3.4.1 Algoritmo de punto de burbuja reactivo: 

 

Paso 0) Fijar la presión  y  (vector abundancia de los elementos en 

la alimentación), y suponer a la cual se lleve la reacción. 

 

Paso1) Resolver, para ,las ecuaciones (3.25), (3.23)y (3.19) implementando el mismo 

procedimiento descrito en el algoritmo para la evaporación instantánea  reactiva. 

 

 

Paso 2)  Calcular la temperatura de burbuja y las composiciones de la fase vapor, tales que: 

 

    

   Donde , es la fracción vaporizada en un flash isotérmico. 
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Para probar la eficiencia de este algoritmo, se puede tomar como ejemplo base la reacción 

para la producción de MTBE  en  ausencia de inertes , por lo tanto la reacción contiene tres 

especies químicas : . Para esta reacción se construyó el 

diagrama de fases a una presión de 11 atmósferas, donde se pudo obtener los siguientes 

resultados, mostrados en las figuras (26) y (27). 

 

 

 

 

Figura (26) Equilibrio líquido ïvapor reactivo (Diagrama T-XY)  a P=11 atm  (IB= 

Isobuteno) 
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Figura (27) Equilibrio líquido ïvapor reactivo (Diagrama Y-X)  a P=11 atm  (IB= 

Isobuteno) 

 

En las  figuras (26) y (27) las fracciones molares de la fase líquida y la fase vapor en 

equilibrip liquido vapor  estan expresadas en función de coordenadas molares elementales, 

cuyo uso y función se explica a continuación. 

 

3.5 Fracciones molares elementales. 

 

Utilizando el mismo concepto de elemento, se puede representar las fracciones molares 

tradicionales, en términos de las fracciones molares de los elementos invariantes en la 

reacción, para cada una de las fases. La relación entre fracciones molares y las elementales 

se da a partir de la matriz fórmula generada por la cantidad presente de cada uno de los 

elementos en cada una de las especies, es decir: 
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Fracción del elemento 
elementosdetotalCantidad

kelementodelCantidad
k  

 

         (3.26) 

En la ecuación 3.26,  P representa la fase en que se encuentran los elementos , es decir, 

Para este caso hay fracciones elementales para líquido y para vapor representados por: 

 

       (3.27) 

 

       (3.28) 

 

3.5.1 Relación entre composiciones molares transformadas y fracciones molares 

elementales: 

 

Ung y Doherty (S.Ung and M.F.Doherty,1995a,b), consideraron  un sistema 

multicomponente formado de c componentes, que participan en R reacciones químicas, e  I 

inertes, para un total de C componentes , que  prodría expresarse  como: 

 

;    Para  r=1,2,éR 

 

Donde  son las especies químicas, y  es el coeficiente estequiométrico del 

componente i , en la reacción r. donde <0 si el componente i es un reactivo, o >0 si 
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es un producto o =0 si el componente no participa en la reacción (si el componente es 

inerte).  Estos C componentes se dividieron en dos grupos:  en R componentes de 

referencia (que son eliminados de la formulación del problema) y C-R componentes 

permanentes.  

 

La matriz de dimensión (C,R) de los coeficientes estequiométricos para todas las especies 

en todas las reacciones esta dada por: 

 

                                                                                    (3.29) 

 

y la matriz de dimensión (R,R ) de los coeficientes estequiométricos para los componentes 

de referencia : 

 

      (3.30) 

 

 a partir de los cuales se pueden denotar un nuevo conjunto de composiciones denominadas 

coordenadas transformadas, y estan representadas por : 

 

       (3.31) 

 

Donde  es un vector fila de los componentes estequiométricas para el componente i en 

cada una de las R reacciones y es el vector de fracciones molares de los R 

componentes de referencia en la fase líquida. 
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Existen únicamente  composiciones transformadas como variables 

independientes. Aún cuando los componentes inertes no participan en la reacción, su 

fracción molar puede variar a medida que transcurre la reacción, donde el número total de 

moles y el avance  de la reacción se incrementan. Si el número total de moles en el sistema 

no cambia (suma de coeficientes es igual a cero), no hay cambio en la fracción molar de los 

inertes y las composiciones transformadas son las mismas molares. Las variables de 

composición transformada toman el mismo valor antes, durante, y después de la reacción y 

satisfacen: 

         (3.32) 

Una de las ventajas más notorias que conlleva al uso de las composiciones molares 

transformadas, es que permite disminuir, o bajar de orden la dimensión del espacio 

concentracional, así si un sistema posee C componentes, podrá ser visualizado o 

representado  en  C-1 dimensión, permitiendo una mejor comprensión de los diagramas de 

fases. 

 

Si observamos la definición de las fracciones molares elementales  dada por (3.24), 

observamos que la fracción de cada elemento invariante de la reacción esta referido a la 

suma · cantidad total de las ñmolesò de cada uno de los elementos en cada una de las 

especies, incluyendo los inertes,  determinando que: 

 

  

       (3.33) 

 

y por lo tanto estas fracciones también podrán bajarle el grado a la representación 

dimensional de la composición de los componentes del sistema para la construcción de los 

diagramas de fase  de sistemas multicomponente.  A partir de lo anterior, si por ejemplo se 

considera la siguiente reacción química que toma lugar en presencia de un inerte I  , la cuál 

está representada por: 
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Si consideramos la definición de elemento invariante, los elementos del sistema que se 

consideran son A, B, e I  (M elementos), para las especies , la matriz formula 

sería: 

 

 

A(1) B(2) AB(3) I(4) 

A 1 0 1 0 

B 0 1 1 0 

I 0 0 1 1 

 

 

Luego, aplicando la ecuación (3.26)las fracciones molares elementales , por ejemplo para la 

fase líquida , serían: 

 

 

 

si utilizamos las variables de composición transformada y se elige como componente de 

referencia la especie AB
2
e  implementamos  la ecuación (3.31) se tiene  que: 

 

 

 

                                                           
2
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Donde se puede observar, que son análogas y toman el mismo valor. Si se utilizan las 

coordenadas transformadas, la escogencia de los componentes de referencia esta sujeta a 

ciertas reglas de decisión (S.Ung, M.F. Doherty, 1995) , y en algunos casos bajo esta 

escogencia se pueden presentar composiciones transformadas negativas, como por ejemplo, 

reacciones equimolares, lo que en ningún caso sucede con el concepto ó interpretación  de 

elemento para el uso de composiciones molares elementales. 
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Capítulo 4. 

DISEÑO CONCEPTUAL Y FACTIBILIDAD DE UN A COLUMNA  DE 

DESTILACIÓN REACTI VA CONTROLADA  POR EL EQUILIBRIO  

OPERANDO A RÉGIMEN  

Como se pudo concluir en los capítulos dos y tres es válido aproximar los perfiles de 

composición  de una columna a  reflujo total y un número infinito de etapas, es decir una 

columna operando a máxima eficiencia u operando a régimen ,  mediante las curvas 

de residuo. El espacio concentracional puede ser dividido en diferentes regiones por 

fronteras de destilación las cuales limitan la composición de producto obtenible en 

columnas operadas a reflujo total. La líneas de balance de materia eran representadas 

gráficamente en los mapas de curvas de residuo por medio de líneas rectas que conectan las 

composiciones de los productos de cima y fondo. Debido a que la alimentación es la suma 

de los dos productos y la composición de alimentación  está en la  línea recta entre las 

composiciones de producto de fondo y destilado, la cual es segmentada de acuerdo a la 

regla de la palanca , estos productos de la columna deberán  estar en la misma curva de 

residuo y en la misma región de destilación.Una de las principales limitaciones para emitir 

un diseño conceptual de un proceso por destilación reactiva a condiciones finitas de 

operación, es la falta de una metodología sistemática como la desarrollada anteriormente 

para columnas de destilación simple, convencional, que evaluae una factibilidad para un 

proceso deseado de reacción-separación. Para lograr este objetivo se  extrapolará la 

metodología de destilación convenciona de los capítulos dos y tres, ahora que se conoce 

como estimar el equilibrio químico y físico simultaneo, para aproximar columnas de 

destilación reactiva simples, donde la separación de las fases en cada etapa se asumirá 

que está gobernada por el equilibrio de fases (Reacción química muy rápida ó 

espontánea). La métodología propuesta que se segirá para lograr la mejor aproximación  de 

una columna reactiva, se encuentra sintetizada en el diagrama de flujo dado por la figura28. 

Cada uno de los items que lo conforman serán desarrollados en el transcurso del capítulo. 
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Fígura 28)  Diagrama de flujo para la metodología propuesta en la separación de una mezcla por 

destilación  reactiva.                                    
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4.1. Mapas de curvas de residuo en presencia de reacciones químicas 

 

Considérese entonces una destilación reactiva simple, ó una evaporación reactiva abierta 

como la representada en la figura 29, en la cuál un líquido es vaporizado a presión 

constante, mientras el vapor es continuamente removido, y todas las reacciones alcanzan el 

equilibrio. Como el líquido es vaporizado, los componentes más volátiles, generalmente se 

evaporan primero, y la composición del líquido cambia con el tiempo. El lugar geométrico 

de todas las composiciones del líquido en equilibrio de reacción determina el mapa de 

curvas de residuo. Como las  R reacciones están ocurriendo simultáneamente en el sistema 

se puede escribir el balance de materia para el i-ésimo componente como: 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

Figura (29)  Etapa de evaporación reactiva abierta, para las ix especies presentes en el sistema 

reaccionante. 

 

Si se realiza un balance de materia para el i-ésimo componente del sistema 

 

     (4.1) 

 

Que también podría escribirse como: 

 

Ci
dt

tHxd

dt

d
vVy iT

ii ,...,1,

tH  

N

i

riri Av
1

,, ;0  

Rr ,...1  

iyV ;  

entradaQ  



 87 

      (4.2) 

 

En las ecuaciones 4.1 y 4.2 , los terminos 
dt

dT

i
 y  

R

j

j

ij
dt

d

1

 , representan las moles del 

componente i , que estan reaccionando o se estan formando. 

 

Adicionalmente puede plantearse un balance global de la siguiente forma: 

 

       (4.3) 

 

Que de igual forma podría escribirse como: 

 

       (4.4) 

entre las C ecuaciones dadas por 4.1 se encuentran las pertenecientes a los componentes de 

referencia (C-R+1),é.,C, que  podrían representarse mediante: 

 

         (4.5) 

o en forma alterna: 

 

      (4.6) 

 

donde  

 

de esta manera se tienen en total (C-R-1) ecuaciones dadas por (4.1) , 1 ecuación dada por 

(4.4) en adición a las dadas por (4.5) .  Reemplazando (4.6) en (4.1) y  (4.4) se tiene que: 
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