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Resumen 

 

La destilación discontinua es  un proceso muy utilizado para la obtención de productos 

químicos finos, de gran valor agregado, a partir de pequeñas cantidades de mezclas. En este 

proceso, cualquier pequeña modificación en las condiciones de la operación tiene un impacto, 

sobre todo del tipo económico; de ahí que varios autores hayan planteado hasta ahora diversos 

problemas de optimización dinámica en esa área conocidos como problemas de control 

óptimo. Se pueden mencionar entre ellos a los problemas de: Máximo Destilado, Tiempo 

Mínimo, Máxima Ganancia y Mínima Energía. En la solución de estos problemas se han 

empleado métodos tales como Cálculo de Variaciones, Principio del Máximo de Pontryagin y 

Programación No-Lineal, y se ha modelado la columna utilizando modelos cortos, 

semirigurosos y rigurosos. 

 

Pretendiendo abordar el problema de control óptimo desde otra perspectiva, en este trabajo se 

planteó y resolvió un nuevo problema de control considerando la energía, pero desde el punto 

de vista de la Eficiencia Termodinámica. Conociendo que la eficiencia termodinámica del 

proceso es una cantidad variable en cada tiempo se utilizó su promedio como función para la 

optimización. La variable de control utilizada fue la relación de reflujo con dos tipos de 

comportamiento: Lineal, en tres casos de estudio, y Polinomial, en un solo caso. La solución 

fue obtenida mediante Programación No-Lineal (NLP) empleando el método de Programación 

Cuadrática Secuencial (SQP). El sistema de ecuaciones del modelo fue discretizado mediante 

el uso del método de colocación ortogonal directa. 
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1 INTRODUCCION 
 

 

 

Un área de interés que ha recibido una gran atención en la destilación discontinua es su 

optimización, proceso que se conoce como solución a un Problema de Control Óptimo. Un 

ejemplo del planteamiento y solución de este tipo de problema fue dado por Converse y Gross 

(1963). En dicho trabajo se obtuvieron las políticas de reflujo óptimo en una columna de 

destilación por lotes, planteando la solución al siguiente problema: “Determinar la taza óptima 

de destilación en una destilación por lotes, de forma que se obtenga la máxima cantidad de 

producto de una pureza determinada, en un tiempo de operación dado” (Converse y Gross, 

1963). El problema fue resuelto comparativamente para mezclas binarias mediante la 

utilización de los métodos de Programación Dinámica, Cálculo de Variaciones y  el Principio 

del Máximo de Pontryagin. La comparación de los resultados concluyó que el método de 

Programación Dinámica tenía una clara ventaja sobre los otros dos métodos. 

  

En la optimización del proceso de destilación por lotes se han empleado diversos métodos de 

optimización tales como el Principio del Máximo de Pontryagin, Cálculo de Variaciones, 

Programación Dinámica y Programación no-Lineal (NLP), entre otros. 

 

Los problemas de optimización del proceso de destilación discontinua o por lotes comúnmente 

abordados en la literatura han sido: del Máximo Destilado (Coverse y Gross, 1963; Murty y 

col., 1980; Diwekar y col., 1987; Farhat y col., 1990; Diwekar, 1992; Logsdon y Biegler, 

1993), del Tiempo Mínimo (Coward, 1967; Robinson, 1970; Mayor y Jackson, 1971; Hansen y 

Jorgensen, 1986; Mujtaba y Macchietto, 1988; Diwekar, 1992), de la Ganancia Máxima  

(Kerkhof y Vissers, 1978; Logsdon y col., 1990; Diwekar, 1992) y del Menor Consumo de 

Energía (Furlonge y col., 1999; Mukherjee y col., 2001). 

 

Con esta panorámica de los trabajos realizados en el área de optimización, y que serán 

analizados con mayor profundidad en el próximo capítulo, se tienen elementos necesarios y 
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adecuados para proponer una nueva clase de problema de control óptimo que permita 

disminuir los requerimientos energéticos pero desde la perspectiva de la maximización de la 

eficiencia termodinámica del proceso de separación.  

 

Para la solución al problema de control óptimo que se propone, en este trabajo se obtiene un 

modelo matemático de la eficiencia que permite considerar únicamente aquella energía 

disponible para realizar el trabajo de separación y que esta basado en una combinación de la 

primera (PLT) y segunda ley de la termodinámica (SLT). Esto tiene la ventaja de que no solo 

se esta considerando la conversión de la energía sino que dicha conversión esta influenciada y 

restringida  por el entorno donde se esta realizando. 

 

Objetivo 
 

Resolver una nueva clase de  problema de control óptimo denominado de la Máxima 

Eficiencia Termodinámica utilizando el modelo matemático de una columna de destilación en 

operación discontinua, por lotes o batch. 

 

Debido a que en el proceso de destilación discontinua el valor de la eficiencia termodinámica 

varía en cada instante, en este trabajo se considera el promedio de la eficiencia termodinámica 

como función objetivo para la optimización. 
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2  FUNDAMENTOS TEÓRICOS 
 

 

El proceso de destilación discontinua, por lotes o batch, se puede clasificar con base a las 

siguientes consideraciones: 1) según el equipo utilizado, en destilación simple o en destilación 

con rectificación; 2) por la forma de regresar el destilado, en destilación con o sin  reflujo; 3) 

según la complejidad de la separación, en destilación normal, reactiva o azeotrópica;  4) según 

la columna utilizada en destilación convencional o compleja. 

 

2.1 Lineamientos de Operación 
 

Cuando se usa el proceso de destilación discontinua con rectificación es necesario considerar 

que la columna puede operar en tres formas diferentes de reflujo; constante, variable y óptimo, 

denominadas lineamentos de operación, definidas en función de la relación de reflujo. 

 

En el caso de que la relación de reflujo sea constante, la composición del componente clave 

varía con el tiempo. Cuando la relación de reflujo es variable, la composición del componente 

clave permanece constante y, para el caso de reflujo óptimo, ninguno de los dos, ni la relación 

de reflujo ni la composición del componente clave, permanecen constantes durante todo el 

proceso. 

 

Independientemente de la política de reflujo utilizada, en toda columna de destilación se debe 

considerar el efecto de la acumulación de líquido y vapor en cada una de las etapas de 

equilibrio, incluido el condensador-tanque de reflujo. Sin embargo, este efecto puede ser 

ignorado cuando las cantidades molares de ambas acumulaciones son muy pequeñas respecto 

a la acumulación remanente en el calderín y en el receptor (Kister, 1992), consideración que es 

utilizada en los métodos cortos y semi-rigurosos.  

 

En el presente trabajo la optimización hace uso de un método riguroso, razón por la cual la 

acumulación debe ser considerada; sin embargo, las presiones que se utilizan son bajas 
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(presión atmosférica) por lo que de acuerdo con lo expuesto por Seader y Henley (1998) el 

efecto de la acumulación de vapor es despreciable en comparación con el efecto de la 

acumulación de líquido, puesto que las densidades de la fase vapor son varios órdenes de 

magnitud menores con respecto a la densidad de la fase líquida. Se justifica entonces que en 

esta investigación el efecto de la acumulación de la fase vapor sea despreciado. 

 

El efecto de la acumulación de líquido es importante debido a que pueden impactar 

directamente en la cantidad y pureza de los productos de la destilación discontinua. Entonces, 

este efecto también incide en la cantidad de los productos intermedios (desecho) que pueden 

obtenerse permitiendo una mayor obtención de productos fuera de especificaciones. Por 

ejemplo, Pigford y col. (1951) demostraron que la cantidad de producto intermedio aumenta al 

incrementarse la acumulación de líquido en la columna.  

 

La utilización de la acumulación de líquido en cada una de las etapas también incide en la 

forma en las que las composiciones varían dentro de la columna, puesto que a mayor cantidad 

de acumulación más lento es el cambio de composición; sin embargo, aún cuando el efecto no 

es tan obvio, algunos investigadores han encontrado que altas acumulaciones pueden 

coadyuvar a enriquecer la pureza de los productos (Kister, 1992).  

 

Ahora bien, para el cálculo de la acumulación de líquido se puede recurrir a modelos 

hidráulicos del plato tales como la fórmula del vertedero de Francis la cual ha sido utilizada en 

trabajos como los de Furlonge y col. (1999).  

 

Otra forma de calcular la acumulación de líquido es considerar que el sistema tiene un 

volumen constante de acumulación, es decir, que la acumulación de líquido en la columna es 

proporcional a la densidad del líquido retenido en ella. Autores tales como Distefano (1968) y 

Seader y Henley (1998) han realizado tales suposiciones en sus trabajos. 

 

La acumulación de líquido también puede ser considerada como una cantidad constante, y 

para mejorar la separación de las mezclas se pueden utilizar acumulaciones de líquido entre un 

10 y 15 % de la alimentación inicial, según lo expresa Kister (1992). Además, para no añadir 
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mayores complejidades al modelo matemático de la columna, de por sí altamente no lineal, el 

uso de una acumulación de líquido constante es una consideración comúnmente utilizada, 

como puede verse en los trabajos de Domenech y Enjalbert (1981), Sadotomo y Miyahara 

(1983), Gonzaléz-Velásco y col. (1987), Luyben (1988), Logsdon y col. (1990), Logsdon y 

Biegler (1993), Venkateswarlu y Avantika (2001). En este trabajo se utiliza acumulación de 

líquido  constante. 

 

 Otro de los aspectos que se debe tener en cuenta en el proceso de separación mediante una 

columna de destilación discontinua es el lugar por donde se introduce la alimentación. Para 

una mezcla a la temperatura de ebullición, la alimentación puede ser introducida por el tanque 

de reflujo, el calderín o en ambos lugares al mismo tiempo. Este tipo de alimentación permite 

que los flujos en la columna se establezcan de forma más rápida. Si la mezcla se encuentra a 

temperatura menor que la de ebullición, es recomendable que la alimentación sea introducida 

por el calderín y no por el tanque de reflujo, ya que el tiempo necesario para calentarla hasta el 

cambio de fase puede permitir que el líquido de la columna caiga hasta el calderín por acción 

de la gravedad, y en este caso,  la energía utilizada para alimentar por el tanque de reflujo se 

desperdicia. 

 

De forma general, la elección del lugar de alimentación tiene mayor impacto en la manera de 

solucionar el modelo matemático de la columna que en el proceso de producción. Cuando la 

alimentación se realiza a partir del tanque de reflujo, la acumulación  en cada una de las etapas 

tiene una concentración inicial igual a la de la alimentación. Mientras que si la mezcla es 

alimentada en el calderín y la columna se opera de forma que los vapores condensados se 

almacenen en el tanque de reflujo hasta un nivel preestablecido (Treybal, 1970), la 

concentración en cada uno de los platos será igual a la concentración inicial de la fase vapor, 

misma que corresponde a la composición en equilibrio con la alimentación (Diwekar, 1996; 

González-Velasco y col., 1987).  

 

Un aspecto importante en el proceso, es llevar al mismo hasta el estado estable utilizando 

ciertas condiciones de reflujo antes de iniciar con la obtención del producto. Esto puede 

realizarse de dos formas diferentes: considerando reflujo total o reflujo finito.  Se considera 
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como reflujo finito cuando  el reflujo utilizado es bifurcado introduciendo una parte por el 

domo de la columna y el resto por el calderín (González-Velasco y col., 1987). 

 

Para mezclas multicomponentes, la utilización de cualquiera de los dos tipos de reflujo 

requiere de la solución de un sistema de ecuaciones diferenciales (riguroso), de un sistema 

combinado de ecuaciones diferenciales y algebraicas (semi-riguroso) o de un sistema de 

ecuaciones algebraicas (corto o simplificado), según el método de solución utilizado. 

  

En ese sentido,  el trabajo de Distefano (1968) propone y resuelve el esquema completo de la 

dinámica de la columna basado en los balances de materia y energía. El proceso fue abordado 

considerando tres zonas importantes: Condensador-tanque de reflujo, plato “enésimo” y 

calderín. Una derivación de este esquema, pero con la consideración de acumulaciones en los 

platos y tanque de reflujo de manera constante fue dada por Sadotomo y Miyahara (1983). Un 

modelo más completo que considera la existencia de contribución del vapor en la acumulación 

de los platos y la hidráulica de los mismos es presentado por Furlonge y col. (1999).  

 

En el trabajo de Venkateswarlu y Avantika (2001) también se presentan y resuelven las 

ecuaciones  del modelo de la columna considerando variables los flujos de vapor y de líquido, 

la acumulación de líquido también es considerada de dos formas diferentes, primero como 

variable en los platos y en el condensador, y segundo, como cantidades constantes.  Las 

propiedades termodinámicas (entalpías) son calculadas utilizando ecuaciones de estado. 

 

2.2 Problema de Control Óptimo 
 

La variable de control, por excelencia, en un proceso de optimización en una columna de 

destilación discontinua es la relación de reflujo y es conveniente utilizar una función objetivo 

relacionado directamente con dicha variable de control. La función es resuelta mediante la 

aplicación  de métodos matemáticos tales como Programación Dinámica, Cálculo de 

Variación, Principio del Máximo de Pontryagin o Programación No-Lineal (NLP), entre otros. 

En general, el proceso es tratado como un problema de control óptimo y los casos más 

comunes tratados en la literatura en este sentido son: 
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1. Problema del máximo destilado: Se maximiza la cantidad de destilado para una 
concentración determinada del componente ligero clave dentro de un tiempo de 
operación dado. 

 

2. Problema del tiempo mínimo: Se minimiza el tiempo de operación necesario para la 
producción de una cierta cantidad de destilado que cumpla con una concentración 
especificada del componente clave más volátil. 

 

3. Problema de la máxima ganancia: Se maximiza una función de ganancia para una 
concentración especificada de producto. 

 
4. Problema del mínimo requerimiento de energía: Se minimizan los requerimientos 

energéticos para la producción de una cantidad de destilado dado que cumpla con una 
concentración especificada del componente clave más volátil. 

 

2.2.1 Problema del Máximo Destilado 
 

Este problema ha sido resuelto por autores tales como Converse y Gross (1963), Diwekar y 

col. (1987), Farhat y col. (1990), Diwekar (1992) y Logsdon y Biegler (1993). Dicho 

problema ha sido resuelto para mezclas binarias y multicomponentes. En la optimización se 

utilizan métodos como programación dinámica, cálculo de variaciones, principio del máximo 

de Pontryagin, programación no-lineal y una combinación del principio del máximo con 

programación no-lineal. Finalmente, el modelo de la columna se resuelve utilizando el método 

corto derivado de Fenske-Underwood-Gilliland (FUG), el método semi-riguroso y el método 

riguroso. En la siguiente tabla se presenta el comparativo de los trabajos mencionados. 

 

Tabla 2.1: Metodologías utilizadas para resolver el problema de control óptimo del 
máximo destilado. 

REFERENCIA MODELO 
COLUMNA MÉTODO DE OPTIMIZACIÓN 

Converse y Gross (1963) Corto Programación dinámica. 
Cálculo de variaciones. 
Principio del máximo de Pontryagin. 

Diwekar y col. (1987) Corto Principio del máximo de Pontryagin. 
Farhat y col. (1990) Semi-riguroso Programación no-lineal. 
Diwekar (1992) Corto Combinación del principio del máximo y 

programación no-lineal. 
Logsdon y Biegler (1993) Riguroso Programación no-lineal. 
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2.2.2 Problema del Tiempo Mínimo 
 

Algunos de los autores que han abordado este tipo de problema de control son Coward (1967), 

Robinson (1970), Mayur y Jackson (1971), Hansen y Jorgensen (1986), Mujtaba y Macchietto 

(1988) y Diwekar (1992). Para la solución de este problema se han utilizado mezclas binarias 

y multicomponentes y se ha resuelto utilizando el  principio del máximo de Pontryagin, 

cálculo de variaciones, programación no-lineal y una combinación del principio del máximo 

con programación no-lineal. Los modelos matemáticos de la columna que se han utilizado son: 

el método corto derivado de Fenske-Underwood-Gilliland (FUG), el método semi-riguroso y 

el riguroso. Un comparativo de las metodologías utilizadas en solución del problema de 

control óptimo se presenta en la siguiente tabla. 

 

Tabla 2.2: Metodologías utilizadas para resolver el problema de control óptimo del 
tiempo mínimo. 

REFERENCIA MODELO 
COLUMNA MÉTODO DE OPTIMIZACIÓN 

Coward (1967) Corto Principio del máximo de Pontryagin. 
Cálculo de variaciones. 

Robinson (1970) Corto 
Riguroso 

Principio del máximo de Pontryagin. 

Mayor y Jackson (1971) Riguroso Principio del máximo de Pontryagin. 
Hansen y Jorgensen (1986) Corto Principio del máximo de Pontryagin. 
Mujtaba y Macchietto (1988) Semi-riguroso Programación no-lineal. 
Diwkar (1992) Corto Combinación del principio del máximo y 

programación no-lineal. 
 

 
2.2.3 Problema de la Máxima Ganancia 
 

Este tipo de problema ha sido resuelto por autores como Kerkhof y Vissers (1978), Logsdon y 

col. (1990) y Diwekar (1992). El planteamiento de este problema considera una función de 

ganancia que tiene en cuenta el tiempo de estado estable y factores de costo tales como: 

ganancia por ciclo, costos de la materia prima, energía, salarios, depreciación y 

mantenimiento. Para la solución de la optimización se ha utilizado el principio del máximo de 

Pontryagin, programación no-lineal y una combinación del principio del máximo con 

programación no-lineal. Para la experimentación numérica se han utilizado mezclas binarias y 
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multicomponentes. Un comparativo de las metodologías utilizadas en la solución del problema 

de control óptimo se presenta en la siguiente tabla. 

 

Tabla 2.3: Metodologías utilizadas para resolver el problema de control óptimo de la 
máxima ganancia. 

REFERENCIA MODELO 
COLUMNA MÉTODO DE OPTIMIZACIÓN 

Kerkhof y Vissers (1978) Corto Principio del máximo de Pontryagin. 
Logsdon y col. (1990)  Corto Programación no-lineal. 
Diwekar (1992) Riguroso Combinación del principio del máximo de 

Pontryagin y programación no-lineal 
 

 

2.2.4 Problema de la Mínima Energía 
 

Los trabajos de Furlonge y col. (1999) y Mukherjee y col. (2001) abordan la solución del 

problema de control de la mínima energía. En el primero, se desarrollaron lineamentos de 

operación óptima para columnas de destilación multi-recipientes mediante programación no-

lineal y para la experimentación numérica se consideró una mezcla multicomponente. En el 

segundo se consideró una mezcla binaria y se implementó la técnica de algoritmos genéticos 

para minimizar la cantidad de flujo de vapor total (V) necesario para obtener una composición 

constante de producto, lo cual tiene como implicación directa la minimización de la energía 

utilizada. Las metodologías utilizadas en la solución del problema de control óptimo se 

presentan en la siguiente tabla. 

 

Tabla 2.4: Metodologías utilizadas para resolver el problema de control óptimo de la 
mínima energía. 

REFERENCIA MODELO 
COLUMNA MÉTODO DE OPTIMIZACIÓN 

Furlonge y col. (1999) Riguroso Programación no-lineal. 
Mukherjee y col. (2001)  Corto Algoritmos genéticos. 
 

2.3 Equilibrio Líquido-Vapor  y Propiedades Termodinámicas 
 

En  los balances de materia y energía que dan como resultado el modelo de la columna de 

destilación discontinua, se tienen expresiones algebraicas utilizadas para calcular los flujos de 
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líquido y vapor a través de la columna. La termodinámica provee las expresiones adecuadas 

para el cálculo del equilibrio líquido-vapor, así como las propiedades termodinámicas 

(entalpía y entropía) necesarias en los balances de energía y disponibilidad (exergía) del 

proceso. Dichas ecuaciones pueden ser obtenidas a partir del uso de ecuaciones de estado. 
 

Correlaciones Termodinámicas: 

( )( )j
sat
j

k
j

i
j PTnkxfy   ,  ,,...,1  ,)()( ==  Ec. (2.1) 

 

Relaciones de Entalpía: 

Fase líquida: ( )( )j
sat
j

k
jj PTnkxfI   ,  ,,...,1  ,)( ==  Ec. (2.2) 

 

Fase gaseosa: ( )( )j
sat
j

k
jj PTnkyfJ   ,  ,,...,1  ,)( ==  Ec. (2.3) 

 

Relaciones de Entropía: 

Fase líquida: ( )( )j
sat
j

k
jjL PTnkxfS   ,  ,,...,1  ,)(

, ==  Ec. (2.4) 

 

Fase gaseosa: ( )( )j
sat
j

k
jjV PTnkyfS   ,  ,,...,1  ,)(

, ==  Ec. (2.5) 

 

2.4 Disponibilidad o Exergía 
 

Las diferentes formas de energía  puede ser convertidas unas en otras; sin embargo, cada una 

de ellas tiene diferente disponibilidad para convertirse en la otra, por ejemplo, la energía 

eléctrica puede ser convertida en cualquier otra forma de energía sin que prácticamente exista 

reducción en la cantidad de energía; sin embargo, el calor sólo puede ser convertido 

parcialmente debido a que se tienen pérdidas hacia el medio ambiente en forma de calor a baja 

temperatura. 

 

La manera de considerar este tipo de disponibilidad es introduciendo el concepto de 

disponibilidad o exergía. La palabra exergía esta derivada del griego ex (fuera, exterior) y 

ergon (fuerza o trabajo). Sus definiciones son:  
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• Disponibilidad para realizar un trabajo. 
 

• Máximo trabajo que puede ser realizado por los componentes de un sistema respecto a 
un entorno de referencia especificado (ej. medio ambiente) el cual se considera como: 
infinito, en equilibrio y disponible para encerrar a todos los demás sistemas (Dincer y 
Cengel, 2001). 

 

En sí, la exergía se considera como una medida del desequilibrio del sistema respecto al 

entorno de referencia. Si un sistema se encuentra en completo equilibrio con su medio 

ambiente no tiene exergía. Para que los procesos se efectúen es necesario que exista un 

consumo de exergía, entonces, ésta es la parte de la energía que es de utilidad a la sociedad y 

tiene un impacto económico (Dincer y Cengel, 2001). 

 

El concepto de disponibilidad o exergía es una herramienta fundamental para conocer el 

impacto de la utilización de las fuentes de energía en el medio ambiente. Entre otras cosas, es 

un método muy efectivo para el diseño y análisis de sistemas energéticos, haciendo uso de los 

principios de la conservación de la energía (primera ley de la termodinámica –PLT) y  la 

segunda ley de la termodinámica (SLT). La utilización de este concepto permite tener un uso 

más eficiente de los recursos energéticos debido a que se pueden determinar las pérdidas, su 

tipo y ubicación. Es un componente clave para la obtención de entornos sustentables. 

 

Entonces, un concepto también de mucha utilidad en este entorno es la eficiencia de exergía, 

definida como (Agrawal y Herron, 1997): 

 

sepTotal
exergía W

W

,

sepmin,=η  Ec. (2.1) 

 

donde el trabajo mínimo de separación ( ) esta dado por la disponibilidad utilizada del 

sistema y el trabajo total de separación ( ) por la suma del trabajo mínimo de 

separación y las pérdidas totales de disponibilidad. Esta definición es parte fundamental para 

el desarrollo de este trabajo. 

sepWmin,

sepTotalW ,
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2.5 Métodos de Solución para el Modelo Dinámico de la Columna 
 

Para la solución de los modelos matemáticos que predicen el comportamiento del proceso de 

destilación discontinua se han desarrollado diversos esquemas denominados modelos de 

solución, los cuales están clasificados como: Métodos Gráficos, Métodos Simplificados o 

Métodos Cortos, Métodos Semi-detallados o Semi-rigurosos, Métodos de Reducción de Orden 

y Métodos Detallados o Métodos Rigurosos. 

 

Como se dijo anteriormente, el método gráfico tiene una gran aplicación en la separación de 

mezclas binarias (Block, 1961; Treybal, 1970; Bauerle y Sandall, 1987; Hasebe y col., 1997) 

y, por excelencia, es utilizado en actividades de enseñanza. Una derivación del método gráfico 

puede ser utilizada para mezclas multicomponentes (King, 1988). 

 

Investigadores tales como Diwekar y col. (1987), Al-Tuwaim y Luyben (1991), Sundaram y 

Evans (1993) y Salome y col. (1997) han realizado trabajos para la obtención de métodos 

cortos en destilación discontinua. Dichos trabajos son derivaciones del conocido método corto 

de Fenske-Underwood-Gilliland (FUG) para destilación continua.  

 

El desarrollo de estos métodos permite disminuir los requerimientos de memoria y la 

intensidad de los cálculos computacionales, cuestión apreciada en la optimización del proceso. 

La utilización de este método es posible si se considera que la cantidad remanente en el 

calderín es una alimentación de concentración variable. La precisión de estos métodos 

depende de las modificaciones realizadas al modelo riguroso de la columna, las cuales 

generalmente pueden ser: Flujos molares de líquido y vapor constantes, acumulación de 

líquido y vapor despreciables en los platos, vaporización constante, volatilidades relativas 

constantes y etapas de equilibrio adiabáticas. Esto hace que la dinámica de la columna sea 

descrita con un mínimo de ecuaciones diferenciales y unas cuantas ecuaciones algebraicas. Un 

común denominador de estos métodos es que son utilizados cuando la mezcla a separar es 

ideal o se encuentra muy cerca de la idealidad. También han sido utilizados para la simulación 

de sistemas binarios azeotrópicos ideales. 
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Cuando es necesario considerar el efecto de la acumulación en la columna, el método corto 

puede ser modificado mediante la inserción de ecuaciones adicionales. Esta modificación esta 

basada en la consideración de que el número de platos en una columna de destilación puede 

ser agrupado para formar un plato equivalente cuya respuesta dinámica sea similar a la 

respuesta dinámica del conjunto agrupado (Diwekar, 1996). 

 

En los trabajos de Domench y Enjalbert (1981) y Farhat y col. (1990) se aborda la solución al 

modelo de la columna considerando el uso de métodos semi-rigurosos. Estos métodos 

desprecian la acumulación de vapor y líquido en cada una de las etapas de equilibrio. La 

solución al sistema de ecuaciones diferenciales del modelo es dada considerando el 

desacoplamiento a partir del estado estable y alguno de los métodos conocidos tales como el 

Euler o Runge-Kutta. El sistema de ecuaciones algebraicas obtenido de los balances de 

materia en el calderín y plato a plato se resuelven por métodos iterativos como el Newton-

Raphson. 

 

Trabajos como los de Cho y Joseph (1983), Sadotomo y Miyahara (1983), y Cuthrell y Biegler 

(1987) utilizan los métodos de reducción de orden. Estos métodos convierten a las ecuaciones 

diferenciales en ecuaciones algebraicas no lineales y resuelven el sistema resultante por 

métodos como el Newton-Raphson. La reducción de orden del modelo puede darse mediante 

colocación ortogonal donde se utiliza como puntos de colocación las raíces de polinomios 

ortogonales tales como Lagrange o Legrendre. El sistema resultante puede ser codificado en 

algún lenguaje de programación  y la solución tiene una alta precisión (Diwekar, 1996).  

 

En los métodos detallados o rigurosos, el sistema de ecuaciones álgebro-diferenciales (DAE’s) 

se resuelve utilizando métodos de solución para las ecuaciones diferenciales  tales como 

Elementos Finitos (Meadows, 1963; Distefano, 1968; Luyben, 1988; Vassiliadis y col., 1994; 

Furlonge y col., 1999). El uso de integradores rigurosos como LSODE (Hindmarsh, 1980) o 

DASSL (Brenan y col., 1989) es otra opción utilizada. 

 

La utilización de cada uno de los modelos anteriores depende de la tarea que se pretende 

realizar: Análisis rápido del comportamiento de la columna, diseño preliminar, diseño óptimo, 
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control, evaluación de los diferentes modos de operación, regiones factibles de operación y 

simulación del proceso. Diwekar y Madhavan (1991) proporcionan algunas consideraciones a 

tomar en cuenta para el uso de los diversos modelos mencionados. Dichos lineamientos son 

considerados y complementados en la Figura 2.1.  

 

 
ANALISIS 
RAPIDO

SI NO 

 
 
Figura 2.1 Lineamientos para el uso de los modelos de solución de la dinámica de una 
columna de destilación discontinua. 
 

Entonces, siguiendo los lineamientos presentados en esta Figura 2.1 el modelo matemático de 

la columna que se desarrolla en el siguiente capítulo es del tipo riguroso, considerando que el 

modelo no es utilizado para un análisis rápido, que se utiliza un número pequeño de platos y 

que el efecto de la acumulación no se desprecia. 

SISTEMA IDEAL O 
CERCA DE LA 

IDEALIDAD  

EFECTO DE LA 
ACUMULACIÓN 
DESPRECIABLE 

MÉTODO 
CORTO 

SEMI-RIGUROSO NÚMERO DE  
PLATOS 

 PEQUEÑOS 

RIGUROSO 

REDUCCIÓN DE 
ORDEN

MÉTODO 
GRÁFICO 

MÉTODO 
CORTO 

MODIFICADO

SI 

SI 

SI 

NO 

NO 

NO 

ACUMULACIÓN 
DESPRECIABLE 

SI 

NO 
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3  MODELO MATEMATICO 
 

 

 

En este capítulo se describen los balances de materia y energía que involucran el 

comportamiento dinámico de una columna de destilación discontinua multicomponente. Parte 

de la obtención de las ecuaciones del modelo y del análisis que aquí se muestra siguen los 

desarrollos originales de Distefano (1968). Para este desarrollo se considera acumulación de 

vapor despreciable, operación adiabática y platos teóricos (Diwekar, 1996).  

 

Las relaciones de equilibrio, entalpía y entropía para cada etapa, para el calderín y para el 

condensador-tanque de reflujo son obtenidas utilizando conceptos de la termodinámica. En 

específico, los datos de equilibrio líquido-vapor (ELV) para las mezclas utilizadas en este 

trabajo, una mezcla de alcoholes y tres mezclas de hidrocarburos, han sido obtenidos de la 

colección de datos de equilibrio líquido-vapor publicados por DECHEMA y comparados con 

los resultados obtenidos mediante la ecuación de estado cúbica Soave-Redlich-Kwong (SRK). 

Esto debido a que esta ecuación de estado conduce a mejores resultados en la predicción de las 

propiedades termodinámicas y constante de equilibrio, para hidrocarburos, en un amplio rango 

de temperatura y presión (Henley y Seader, 1998) y se ajusta adecuadamente a los datos 

experimentales del equilibrio líquido-vapor  para la mezcla de alcoholes referida (Furlonge y 

col., 1999). 

 

3.1 Obtención del Modelo 
 

Para el desarrollo de las expresiones matemáticas que describen el modelo del proceso de la 

destilación por lotes, mostrado en la Figura 3.1, se consideran tres secciones en la columna de 

destilación discontinua: calderín, columna y condensador-tanque de reflujo. Una 

representación del calderín e inicio de la columna de destilación se presenta en la Figura 3.2. 

Se han considerado tres secciones para la columna de platos (Figura 3.3), las cuales son: Plato 

del fondo (Plato 1), platos intermedios (Plato 2 hasta plato N-1) y Plato del domo (Plato N). 
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Figura  3.1 Esquema de un proceso de destilación discontinua. 
 

 

 

 
 

 

Figura 3.2 Esquema de los fondos de la columna de destilación por lotes. 
 

 

 
 

Figura 3.3 Esquema de los flujos en las etapas de equilibrio. Los subíndices 1, j y N 
representan el plato del que proviene la corriente. 
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3.1.1 Balances de Materia 
 

En una destilación discontinua, la composición a lo largo del proceso cambia a medida que 

transcurre el tiempo, esto es conocido como comportamiento dinámico. Por tanto, la 

contabilidad de la materia a lo largo del proceso debe hacerse en forma diferencial, lo cual 

introduce la necesidad de resolver sistemas de ecuaciones diferenciales.  

 

Los trabajos de Meadows (1963) y de Distefano (1968) se consideran como los primeros 

reportados en la literatura del modelado la dinámica de una columna de destilación 

discontinua para mezclas multicomponentes. Otros trabajos en el mismo sentido han sido los 

de Domenech y Enjalbert (1974), de Diwekar (1988), de Diwekar y Madhavan (1991), de 

Furlonge y col. (1999) y de Venkateswarlu y Avantika (2001). 

 

Balance de materia en el domo 

 

Se define la relación de reflujo de líquido en el domo, Rt,  como; 

 

t

NN
t D

L

dt
dD
L

R 11 ++ ==     ;     
dt
dDDt =  

(3.1)

 

En esta ecuación (3.1) el término  es el flujo de líquido a la temperatura de ebullición, 

que es regresada a la columna por el domo, conocido como reflujo. La expresión 

1+NL

dt
dD  ó es el 

flujo de destilado, el cual puede ser constante considerando flujo de vapor constante a través 

de la columna o en el domo y una política de operación a reflujo constante. Si la política de 

operación es a reflujo variable manteniendo el flujo de vapor constante o, si el flujo de vapor 

es variable manteniendo la política de reflujo constante, entonces, la expresión 

tD

dt
dD  ó  

representa que el flujo de destilado es una cantidad variable.  

tD

 

El balance de materia sobre el tanque de reflujo viene dada por: 
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tNN
D DLV

dt
dH

−−= +1  (3.2)

 

En esta expresión se establece que la variación de la acumulación en el condensador-tanque de 

reflujo en cada instante es consecuencia de la diferencia entre los flujos de entrada (VN) y los 

de salida (LN+1 y Dt). Reacomodando la ecuación (3.1) y sustituyendo en la ecuación (3.2), se 

tiene: 

 

( ) ttN
D DRV

dt
dH 1+−=  (3.3)

  

El balance de materia para el componente (i) en el condensador-tanque de reflujo es:  

 

( )
t

i
D

i
DN

i
NN

Di
D

i
D

D

i
DD DxxLyV

dt
dHx

dt
dxH

dt
xHd )()(

1
)()(

)()(

−−=+= +  (3.4)

 

Por supuesto, la variación del componente (i) en el condensador-tanque de reflujo esta dada 

por la diferencia de la cantidad de componente que entra [ ( )i
NN yV ] y las cantidades de dicho 

componente que salen [  y ( )i
DN xL 1+

( )i
Dt xD ]. 

 

Sustituyendo la ecuación (3.2) en la ecuación (3.4), simplificando y reacomodando, se obtiene 

el balance diferencial para la composición del componente (i) en el destilado: 

 

[ ]
D

i
D

i
NN

i
D

H
xyV

dt
dx )()()( −

=  (3.5)

 

El lado izquierdo de esta ecuación (3.5) representa la variación que tiene la composición del 

componente (i) en el condensador-tanque de reflujo respecto al tiempo. La integración de esta 

expresión proporciona la concentración del componente (i) en dicho tanque de reflujo. 

 

El balance global de materia en el proceso es: 
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 tD
dt
dB

−=  (3.6)

 

Esta ecuación (3.6) expresa que los cambios de materia en el calderín en cualquier tiempo son 

resultado del flujo de destilado que se obtiene como producto por el domo de la columna de 

destilación. Ahora bien, este flujo de producto Dt se obtiene realizando un balance global de 

materia en el domo de la columna, que al sustituirse en la ecuación (3.6) permite tener la 

expresión: 

 

1+

−
−=

t

D
N

R
dt

dHV

dt
dB  (3.7)

 

 El balance de materia para el componente (i) en el calderín, se obtiene considerando que el 

cambio de dicho componente en el tiempo es consecuencia de la diferencia entre el flujo del 

dicho componente (i) que ingresa al calderín y el flujo que lo abandona, entonces: 

 

[ ] )()(
11

)(
)()(

i
BB

ii
B

i
B

i
B yVxL

dt
dBx

dt
dxB

dt
Bxd

−=+=  (3.8)

 

Sustituyendo la ecuación (3.6) en la ecuación (3.8) y despejando, resulta una expresión que 

representa los cambios de concentración del componente (i) en el calderín respecto al tiempo: 

 

{ }ti
B

i
BB

i
i

B DxyVxL
Bdt

dx )()()(
11

)( 1
+−=  (3.9)

 

Además, la cantidad acumulada en el calderín en cualquier tiempo es calculada considerando 

que la alimentación (F) al proceso únicamente se introduce en el tiempo inicial y que 

solamente se extrae material en el destilado. Entonces, la acumulación (B)  en todo tiempo es 

igual a la diferencia entre la cantidad de la mezcla alimentada y las cantidades acumuladas en 

los platos y condensador-tanque de reflujo, así como el producto acumulado: 
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 0
1

f
N t

D n
n

tB F H H D dt
=

= − − −∑ ∫  (3.10)

 

 

donde: 

 
 

 0

ft

tD dt∫  = Destilado acumulado (moles) 

 

Continuando con la obtención de las ecuaciones del modelo de la columna de destilación 

discontinua se realiza el balance de materia para el componente (i) en los platos y en 

consideración a la nomenclatura utilizada, se reitera que el desarrollo se presenta considerando 

el fondo, la sección intermedia y el domo: 

 

Plato 1 (Fondo): 

 

La variación de la acumulación de líquido respecto al tiempo en el plato inferior de la columna 

de destilación discontinua esta dada por la diferencia entre los flujos que llegan y los que 

abandonan el plato, es decir: 

 

112
1 VLVL

dt
dH

B −−+=  (3.11)

 

Ahora bien, la variación del componente (i) esta dada por las diferencias entre las cantidades 

del componente que llegan al plato a través de los flujos del líquido de la etapa inmediata 

superior (2) y del vapor proveniente del calderín (B) y los flujos de líquido y vapor que lo 

abandonan, es decir: 

 

( ) )(
11

)(
11

)()(
22

1)(
1

)(
1

1

)(
11 iii

BB
ii

ii

yVxLyVxL
dt

dHx
dt

dxH
dt

xHd
−−+=+=  (3.12)

 

Entonces, después de realizar el reacomodo de la ecuación (3.12) se obtiene la ecuación (3.13) 

que expresa la variación de la concentración respecto al tiempo en el plato 1. La integración de 
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dicha ecuación proporciona la concentración del componente (i) en el plato 1 en el tiempo 

deseado. 

 

⎭
⎬
⎫

⎩
⎨
⎧ −−−+=

dt
dHxyVxLyVxL

Hdt
dx iiii

BB
i

i
1)(

1
)(

11
)(

11
)()(

22
1

)(
1 1  (3.13)

 

 
Plato intermedio j ( j = 2, 3, ..., N-1 ): 

 

De igual forma que en la primera etapa de separación, para cualquiera de las etapas de 

separación intermedia (j), la variación de la acumulación de líquido respecto al tiempo esta 

dada por la diferencia entre los flujos que llegan y los que abandonan el plato, sólo que ahora 

estos flujos provienen de otros platos. El balance de materia es: 

 

jjjj
j VLVL

dt
dH

−−+= −+ 11  (3.14)

 

La variación de materia respecto al tiempo para el componente (i) en la misma etapa (j) esta 

dada por la diferencia entre las cantidades del componente que llegan al plato y las que lo 

abandonan. 

 

( ) )()()(
11

)(
11

)(
)()(

i
jj

i
jj

i
jj

i
jj

ji
j

i
j

j

i
jj yVxLyVxL

dt
dH

x
dt

dx
H

dt
xHd

−−+=+= −−++  (3.15)

 

Reacomodando la ecuación (3.15) se obtiene la variación del componente (i) respecto al 

tiempo en la etapa (j), obteniéndose la ecuación (3.16) y la integración de esta ecuación (3.16)  

proporciona la concentración de dicho componente en la etapa y tiempo deseado. 

 

⎭
⎬
⎫

⎩
⎨
⎧

−−−+= −−++ dt
dH

xyVxLyVxL
Hdt

dx ji
j

i
jj

i
jj

i
jj

i
jj

j

i
j )()()()(

11
)(
11

)( 1  (3.16)
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Plato N (último): 

 

Para completar el sistema de ecuaciones que describen el comportamiento de la concentración 

en la columna, se encuentra la variación de la acumulación respecto al tiempo en el último 

plato de forma semejante a lo expresado para las otras etapas, pero considerando que el flujo 

que ingresa es el reflujo, entonces: 

 

NNNN
N VLVL

dt
dH

−−+= −+ 11  (3.17)

 

De igual manera, la variación de la cantidad de componente (i)  en el tiempo esta dada por la 

diferencia entre la cantidad del componente que ingresa a la etapa y la que lo abandona, es 

decir: 

 

( ) )()()(
11

)(
11

)(
)()(

i
NN

i
NN

i
NN

i
NN

Ni
N

i
N

N

i
NN yVxLyVxL

dt
dH

x
dt

dx
H

dt
xHd

−−+=+= −−++  (3.18)

 

Un reacomodo en esta ecuación (3.18) permite obtener la variación de la concentración del 

componente (i) respecto al tiempo, lo cual se encuentra expresado en la ecuación (3.19), y la 

integración de esta ecuación (3.19) permite conocer la concentración de dicho componente (i) 

en el tiempo deseado. 

 

⎭
⎬
⎫

⎩
⎨
⎧ −−−+= −−++ dt

dH
xyVxLyVxL

Hdt
dx Ni

N
i

NN
i

NN
i

NN
i

NN
N

i
N )()()()(

11
)(

11

)( 1  (3.19)

 

Como ya se ha mencionado, el sistema de ecuaciones diferenciales (3.5), (3.9), (3.13), (3.16) y 

(3.19) representan las variaciones de las composiciones respecto al tiempo en cada etapa, las 

cuales están sujetas a condiciones de equilibrio líquido-vapor, es decir: 

 
( ) ( )( )jj

i
j

i
j

i
j PTyxfK   ,  ,,=     ;   NBj ,,2,1, …=  (3.20)
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( ) ( ) ( )i
j

i
j

i
j xKy =     ;   NBj ,,2,1, …=  (3.21)

 

y cumplir con: 

 
( )  1

1
=∑

=

nc

i

i
jx  (3.22)

 

( )  1
1

=∑
=

nc

i

i
jy  (3.23)

 

Ahora bien, la acumulación de líquido en los platos y en el condensador-tanque de reflujo, 

puede ser calculada dependiendo de las consideraciones realizadas. En este trabajo donde se 

ha considerado que la acumulación es constante, su variación respecto al tiempo es cero. 

 
 
3.1.2 Balances de Energía y Cálculo de los Flujos Másicos 
 

Para el cálculo de los flujos másicos del proceso en una destilación discontinua se pueden 

hacer las siguientes consideraciones: 

 

1. Suministro de energía calorífica por los fondos de forma constante: El cálculo de los 
flujos másicos en la columna de destilación considera que la relación de reflujo (Rt) es 
una cantidad conocida. 

 
2. Suministro de energía calorífica por los fondos de forma variable: El cálculo considera 

que la relación de reflujo (Rt) ó la cantidad de producto que se obtiene es una cantidad 
conocida. 

 

Distefano (1968) presenta los balances de energía y la obtención de las ecuaciones para el 

cálculo de los flujos másicos considerando ambos suministros de energía, constante y variable. 

Sadotomo y Miyahara (1983) presentan los balances de energía y la obtención de las 

ecuaciones para el cálculo de los flujos másicos considerando el suministro de energía 

constante. Tales desarrollos son presentados a continuación (secciones 3.1.2.1 y 3.1.2.2) 

considerando que “I” representa la entalpía del líquido y “J”  la entalpía de la fase gaseosa.  
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3.1.2.1 Cálculo de los Flujos Másicos a Calor Constante 
 

El balance global de energía del proceso de destilación discontinua, considerando que no 

existe intercambio de energía con el medio ambiente, Q0 = 0, que la cantidad de energía 

calorífica instantánea suministrada en el calderín es QB, que la cantidad de energía instantánea 

eliminada en el condensador es QC y que la cantidad de energía que abandona el proceso a 

través del producto instantáneo es IDDt, es: 

 

( ) ( ) ( )∑
=

++=−−
N

k

BDDkk
tDCB dt

BId
dt

IHd
dt

IHd
DIQQ

1

 (3.24)

 

Esta ecuación (3.24) muestra que los cambios en la energía del sistema son consecuencia de la 

diferencia entre la energía que es introducida al sistema y la que lo abandona. Por supuesto, 

los cambios de energía del sistema consideran las variaciones que se presentan en el calderín, 

los platos y el tanque de reflujo. 

 

Por otra parte, la variación de la energía en el condensador-tanque de reflujo también es una 

consecuencia de la energía que llega mediante los flujos y los que lo abandonan. Entonces, si 

se considera que existe una envolvente superior que delimita toda la sección superior de la 

columna, el balance de energía proporciona la siguiente expresión: 

 

( )
tDDNCNN

D
D

D
D

DD DIILQJV
dt

dHI
dt

dIH
dt

IHd
−−−=+= +1  (3.25)

 

Para encontrar el destilado  se despeja QtD C de esta ecuación (3.25) y la expresión resultante 

se sustituye en la ecuación (3.24), de esta manera se obtiene: 

 

( ) ( )

( ) DtNt

B
N

k

kkD
NB

t IRJR
dt
BId

dt
IHd

dt
dHJQ

D
−+

−−−
=

∑
=

1
1  (3.26)
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Por otro lado, para encontrar el flujo de líquido en cada una de las etapas de la columna se 

realiza un balance de energía en una envolvente desde el calderín y hasta el plato j: 

 

( ) ( )
dt
BId

dt
IHd

JVILQ B
j

k

kk
jjjjB +=−+ ∑

−

=
−−

1

1
11  (3.27)

 

además, considerando una envolvente desde el domo y hasta el plato j, el balance de materia 

que se obtiene es: 

 

dt
dH

dt
dH

DLV D
N

jk

k
tjj +++= ∑

=
−1  (3.28)

  

En esta ecuación (3.28) se observa que la variación de la acumulación respecto al tiempo de 

las etapas contempladas en la envolvente es consecuencia de la diferencia de los flujos que 

entran y salen en dicha envolvente. Por último, se sustituye la ecuación (3.28) en la ecuación 

(3.27) y se simplifica para obtener el flujo de líquido Lj: 

 

( ) ( )

jj

B
j

k

kk
tBj

D
j

N
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k
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j IJ
dt

dIB
dt

IHd
DIJ

dt
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⎜
⎝
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1

1
111

 (3.29)

 
 
3.1.2.2 Cálculo de los Flujos Másicos a Calor Variable 
 

A diferencia del apartado anterior, ahora el cálculo de los flujos másicos parte del balance de 

energía para alguna de las etapas, denominada de forma general como j. Entonces, la variación 

de la energía para esta etapa j esta dada por: 

 

( )
jjjjjjjj

j
j

j
j

jj JVILJVIL
dt

dH
I

dt
dI

H
dt

IHd
−−+=+= −−++ 1111  (3.30)
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Esta expresión considera que la variación de la energía es consecuencia de la diferencia entre 

los flujos energéticos que llegan al plato y los que la abandonan. Ahora bien, para encontrar el 

flujo de vapor se sustituye la ecuación (3.14) en esta ecuación (3.30) y  simplificando y 

reacomodando los términos se obtiene la siguiente ecuación: 

 

( ) ( ) ⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
+−−−

−
= ++

−
− dt

dI
HIILIJV

IJ
V j

jjjjjjj
jj

j 11
1

1
1  (3.31)

 

La ecuación (3.31) que permite calcular el flujo de vapor que llega de la etapa inferior. Para 

encontrar el flujo de líquido que abandona el plato se despeja la ecuación (3.14) con respecto a 

Lj, esto permite obtener: 

 

dt
dH

VVLL j
jjjj −−+= −+ 11  (3.32)

 

Con estos valores la cantidad de calor requerido en el calderín puede ser calculada 

considerando el balance de energía, del cual después de reacomodar y despejar se obtiene la 

siguiente ecuación: 

 

( ) ( ) ⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛+−−−=

dt
dIBIILIJVQ B

BBBBB 11  (3.33)

 

Las derivadas que involucran a la acumulación y a la entalpía pueden ser reemplazadas por  

aproximaciones numéricas a través de diferencias finitas (Distefano, 1968; Sadotomo y 

Miyahara, 1983; Diwekar, 1996). Estas aproximaciones pueden ser realizadas debido a que se 

considera que los flujos son mucho más grandes que los cambios de la entalpía o las 

acumulaciones, sin embargo, si estos cambios son significativos dentro del proceso se deben 

utilizar las ecuaciones diferenciales (Distefano, 1968; Diwekar, 1996). 
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3.1.3 Cálculo de las Propiedades Termodinámicas 
 

Para concluir con el desarrollo del modelo, ahora hay que encontrar las propiedades 

termodinámicas entalpía y entropía necesarias en el cálculo de los flujos en la columna. Para 

ello y de acuerdo a lo expuesto en el inicio de este capítulo, se recurre a la utilización de la 

ecuación de estado SRK y al concepto de función termodinámica residual. Una función 

termodinámica residual esta definida como la diferencia entre su valor real y su valor como 

gas ideal a la misma temperatura y presión (Smith y col., 1997), es decir: 

 
giR MMM −=  (3.34)

 

Lo que expresado en función de la entalpía es: 

 

giR

giR

III
JJJ

+=

+=  (3.35)

 

Ahora bien, la utilización de la ecuación SRK para encontrar la entalpía residual para la 

mezcla, proporciona la siguiente expresión (Walas, 1985): 
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(3.36)

 

donde: 

( ) ( )∑∑ −=
i j

rjiijjjiV j
TaakMyyD α1  

( ) ( )∑∑ −=
i j

rjiijjjiL j
TaakMxxD α1  

(3.37)

 

Para una mezcla de gases ideales, la entalpía se determina mediante la siguiente expresión: 
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donde la entalpía de cada uno de los componentes  es igual a  y puesto que la 

capacidad calorífica del gas ideal  depende únicamente de la temperatura, entonces puede 

ser calculada mediante alguna de sus expresiones polinomiales en función de la temperatura. 

gi
iJ
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Para la entropía residual, Walas (1985) presenta una expresión derivada de la ecuación de 

SRK. 
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De acuerdo con el concepto de propiedad residual, ecuación (3.34), se despeja el valor de la 

entropía para cada una de las fases (x = líquido ; y = vapor): 
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siendo: 

∑∑

∑∑
−=

−=

i
iig

i

gi
i

gi
y

i
iig

i

gi
i

gi
x

yyRSyS

xxRSxS

ln

ln

0

0

 (3.40)

 
 

0  
ln
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Tgi gi
P gT

ref

dT PS C R
T P

⎛ ⎞
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⎝ ⎠
∫  (3.41)

 

donde  Pref  es la presión de referencia. 
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3.1.3.1 Cálculo de la Disponibilidad y Eficiencia Termodinámica del Proceso 
 

Con la finalidad de realizar un análisis de la disponibilidad de la energía en la destilación 

discontinua y obtener una expresión para la eficiencia termodinámica se utilizan la primera y 

segunda ley de la termodinámica. En primera instancia se realiza el balance general de energía 

del proceso descrito en la Figura 3.4 considerando que el proceso puede tener intercambio de 

energía con el medio ambiente (Seider y col., 1999). De acuerdo con lo expresado en el 

Capítulo 2 en las consideraciones para la acumulación, en la obtención de los balances de 

entalpía y entropía  se ha despreciado la acumulación de vapor. 

 

 

 
 

Figura 3.4. Volumen de control para el proceso discontinuo. 
 

Entonces, considerando que en el proceso no se realiza trabajo de árbol alguno, el balance de 

energía del sistema que se obtiene es: 
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donde, el término izquierdo de esta ecuación (3.42) representa la diferencia entre los flujos de 

la energía calorífica que entra y la que abandona el sistema,  mientras que el término derecho 

de la ecuación es el cambio de la energía total del sistema mostrado en la Figura 3.4 con 

respecto al tiempo, entonces, dicho término puede ser representado como: 
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 (3.43)

 

Lo que permite que la ecuación (3.42) puede expresarse de forma general como: 

 

( )
tDCB

sist DIQQQ
dt

mId
−−+= 0  (3.44)

 

 Por otra parte, de acuerdo con la segunda ley de la termodinámica y considerando que el 

balance de entropía en el mismo proceso es: 
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donde el término de la izquierda de esta ecuación (3.45) es el cambio de la entropía del 

sistema respecto al tiempo y, en el lado derecho SDDt es el flujo de entropía que abandona el 

sistema a través del producto, -Q0/T0 es la taza de decrecimiento de la entropía de los 

alrededores cuando se transfiere calor, a T0, desde el mismo hasta el sistema, -QB/TB  es la taza 

de decrecimiento de la entropía en el calderín, a TB, -QC/TC  es la taza de decrecimiento de la 

entropía en el condensador, a TC, y dSirr es el cambio de la entropía del universo debido al 

proceso.  Multiplicando por T0 la ecuación (3.45): 
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La combinación de las ecuaciones (3.44) y (3.46) permite eliminar el término de calor, Q0, de 

forma que:  
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En esta ecuación (3.42) se obtiene el término STI 0− , el cual de acuerdo con Henley y Seader 

(1998) se conoce como función de disponibilidad, B,  cuya diferencia con la disponibilidad, 

definida en el Capítulo 2, radica en que puede estar referenciada a cualquier estado. 

Introduciendo la función de disponibilidad se tiene que: 
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Las derivadas de esta ecuación (3.48) pueden ser aproximadas mediante un procedimiento de 

diferenciación numérica, por lo que considerando un intervalo de tiempo muy pequeño se 

tiene: 
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Considerando que el trabajo perdido debido a las irreversibilidades del sistema es 

, sustituyendo y despejando en la ecuación (3.49) se obtiene la expresión: irrSTLW ∆= 0
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Ahora bien, los términos donde interviene el calor (QB y QC) corresponden al trabajo 

equivalente que podría generarse desde un reservorio de calor a una temperatura dada (TB y 

TC)  hacia una máquina térmica reversible que evacua desde un medio infinito a T0 (Henley y 

 31



Seader, 1998). Entonces, el primer término del lado derecho de la ecuación (3.50) representa 

el trabajo suministrado al proceso, el segundo término representa el trabajo que es extraído por 

el condensador y el tercer término representa el trabajo que se extrae con el flujo de 

producción. Por tanto, el trabajo neto o trabajo total que puede consumirse en el proceso de 

separación es: 
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Entonces, al sustituir esta ecuación (3.51) en la ecuación (3.50) se obtiene una expresión para 

el consumo de trabajo neto del sistema que considera las pérdidas de trabajo y los cambios en 

la disponibilidad: 
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De acuerdo a la ecuación (2.1) la eficiencia termodinámica puntual del proceso es: 
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3.2 Grados de Libertad del Sistema 
 

El sistema de ecuaciones diferenciales y algebraicas que conforman el modelo de la columna 

de destilación discontinua [desde la ecuación (3.1) hasta la ecuación (3.23)] incluye cierto 

número de variables que deben ser calculadas y otras que deben ser fijadas para que el sistema 

pueda ser resuelto. Cuando a las variables se les puede proporcionar  valores directos son 

conocidas como grados de libertad. Se considera (Henley y Seader, 1998) que cada corriente 

de n componentes tiene asociada n + 3 variables, que son: Fracciones molares de la corriente, 

flujo molar, temperatura y presión.  En la Tabla 3.1 se muestra el análisis de los grados de 
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libertad para el proceso de destilación discontinua, considerando que la mezcla inicial es 

alimentada por el domo de la columna, que el tiempo total de producción esta dividido en t 

partes iguales y que en el tiempo inicial se conoce la composición y cantidad de mezcla 

alimentada. También en este análisis de grados de libertad no se ha considerado como variable 

a la acumulación de líquido en cada uno de los platos y en el tanque de reflujo.  

 

TABLA 3.1 Análisis de los grados de libertad para el proceso de destilación discontinua 
alimentando desde el domo. 

Localización Descripción Variable Cantidad 
General    
 Número de Platos N 1 
 Criterio de Terminación tf 1 
  Total 2 
Condensador    
 Flujo de Líquido LC t 
 Composición del Líquido xC

(i) n×t 
 Temperatura TC t 
 Presión PC t 
 Calor eliminado QC t 
  Total n×t+4t 
Tanque de Reflujo    
 Flujo de Líquido LD t 
 Composición del Líquido xD

(i) n×(t-1) 
 Temperatura TD t 
 Presión PD t 
  Total n×t+3t-n 
Divisor    
 Destilado D t 
 Composición del Líquido xD

(i) n×(t-1) 
 Temperatura TD t 
 Presión PD t 
 Reflujo LN+1 t 
 Composición del Líquido xD

(i) n×(t-1) 
 Temperatura TD t 
 Presión PD t 
  Total 2n×t+6t-2n 
Columna    
 Flujo de Vapor Vj N×t 
 Composición del Vapor yj

(i) n×N×t 
 Temperatura Tj N×t 
 Presión Pj N×t 
 Flujo de Líquido Lj N×t 
 Composición del Líquido xj

(i) n×N×(t-1) 
 Temperatura Tj N×t 
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 Presión Pj N×t 
  Total 2n×N×t+6 N×t- n×N 
Calderín    
 Flujo de Vapor VB t 
 Composición del Vapor yB

(i) n×t 
 Temperatura TB t 
 Presión PB t 
  Acumulación B t 
 Composición del líquido xB

(i) n×(t-1) 
 Temperatura TB t 
 Presión PB t 
 Calor Alimentado QB t 
  Total 2n×t+7t-n 
N. VARIABLES 20t + 6N×t + 6n×t  + 2n×N×t – 4n  - n×N  + 2 

Ecuaciones  Cantidad 
General Balance Total t 
 Relación de Reflujo t 
 Total 2t 
Condensador   
 Igualdad de composiciones (n-1)×t 
 Igualdad de Flujos t 
 Balance de energía t 
 Restricción de la composición t 
 Igualdad de Temperatura t 
 Total n×t+3t 
Tanque de Reflujo   
 Diferencial de la composición en la 

acumulación 
(n-1)×(t-1) 

 Diferencial de la acumulación t 
 Restricción de la composición t-1 
 Balance de energía t 
 Total n×t+2t-n 
Divisor   
 Igualdad de composición  2(n-1)×(t-1) 
 Balance de Materia t 
 Restricción de la composición 2(t-1) 
 Igualdad de Temperatura t 
 Igualdad de Presión t 
 Balance de Energía t 
 Total 2n×t+4t-2n 
Columna   
 Diferencial de la composición del líquido (n-1)×N×(t-1) 
 Diferencial de la acumulación N×t 
 Relaciones de equilibrio n×N×t 
 Restricciones de la composición N×(t-1) 
 Balance de energía N×t 
 Igualdad de Temperatura N×t 
 Igualdad de Presión N×t 
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 Total 2n×N×t+4N×t-n×N 
Calderín   

 Diferencial de la composición del líquido (n-1)×(t-1) 
 Restricción de la composición 2t-1 

 Relaciones de equilibrio n×t 
 Acumulación t 
 Balance de energía t 
 Total 2n×t+3t-n 

Núm. de Ecuaciones 14t + 4N×t  + 6n×t + 2n×N×t - 4n - n×N 
F = Grados de Libertad 2N×t + 6t + 2 

 

Por supuesto, al haberse obtenido un número de grados de libertad mayores que uno, el 

sistema también puede optimizarse. A manera de ejemplo, cuando el proceso trabaja a presión, 

flujos de vapor y relación de reflujo constantes, las variables que podemos especificar, a fin de 

resolver el modelo de la destilación discontinua se encuentran en las Tabla 3.2 y 3.3. 

 

TABLA 3.2. Especificación de variables para resolver el modelo de una columna de 
destilación discontinua a reflujo constante. 
Variable Operación Cantidad 
Presión: (N+4)×t 
Flujo de Vapor: (N+1)×t 
Relación de reflujo: 

Constante 
t 

Número de etapas:  1 
Grado de Libertad*  1 
Total:  2N×t + 6t + 2 
 

 

TABLA 3.3. Especificación de variables para resolver el modelo de una columna de 
destilación discontinua a reflujo variable. 
Variable Operación Cantidad 
Presión: (N+4)×t 
Flujo de Vapor: (N+1)×t 
Fracción molar del 
componente clave: 

Constante 
t 

Número de etapas:  1 
Grado de Libertad**  1 
Total:  2N×t + 6t + 2 
 

El grado de libertad faltante (*) en la Tabla 3.3 se cubre de acuerdo al problema a resolver; en 

condiciones de reflujo total se cubre con la definición del tiempo de equilibración; en 
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condiciones de producción se puede considerar o el tiempo final (tiempo de producción) o la 

composición molar promedio deseada de producto. 

 

El grado de libertad faltante (**) en la Tabla 3.4 se cubre en condiciones de reflujo total con la 

definición del tiempo de equilibración y en condiciones de producción se considera el tiempo 

final (tiempo de producción). 
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4  ESTRATEGIA DE SOLUCIÓN AL MODELO 
MATEMÁTICO 
 

 

 

Después de definir el modelo matemático del proceso de destilación discontinua, se considerar 

una estrategia que permita resolverlo y efectuar la experimentación numérica (simulación). 

Todo encaminado a obtener elementos para realizar los análisis respectivos del 

comportamiento virtual del proceso, la disponibilidad y la eficiencia termodinámica del 

mismo. En este capítulo se proporcionan las simplificaciones y restricciones aplicadas al 

modelo matemático. Los componentes “puros” son obtenidos como producto en el orden de 

incremento en el punto de ebullición. A cada período de producción se le conoce como corte 

principal; durante la transición entre la obtención de un producto y otro, se forma una fracción 

intermedia  fuera de especificaciones conocida como corte de “desecho”, que puede ser 

utilizada en otra separación para recuperar los componentes de dicha fracción desechada. En 

columnas de alta eficiencia estos cortes de desecho son pequeños y aproximadamente binarios  

(Stichlmair y Fair, 1998). 

 

 A manera de ejemplo, la solución al modelo matemático se realiza considerando el primer 

corte de la separación de una mezcla Metanol/Etanol/n-Propanol (MEP) y se analizan los 

resultados. El proceso de separación completo se presentará en el siguiente capítulo. 

 

4.1 Estrategia de Solución 
 

La complejidad de las mezclas, el número de etapas utilizadas en la columna de separación, la 

forma de calcular las propiedades termodinámicas del sistema y la existencia de procesos 

iterativos en la solución del modelo desarrollado, inciden directamente en el tiempo y número 

de cálculos que deben realizarse. Por tanto, con la finalidad de poder utilizar tiempos de 

cálculo moderados se realizan las siguientes consideraciones:  
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1. Alimentación a la temperatura de saturación. Se considera que la carga es precalentada 
hasta su punto de ebullición antes de ser introducida en el proceso, por tanto, el calor que 
es alimentado por los fondos sólo es utilizado para el cambio de fase sin incrementar la 
temperatura de la mezcla. 

 
2. Carga de la alimentación por el domo para que, en el tiempo inicial, el tanque de reflujo, 

cada una de las etapas y el calderín, cuenten con líquido de las mismas características. Lo 
anterior proporciona las condiciones iniciales para la solución del sistema de ecuaciones 

( ) ( ) ( ) ( )[ ]i
F

i
B

i
j

i
D zxxx === 0,0,0, . 

 
3. Acumulación de vapor despreciable en cada etapa.  
 
4. Acumulación de líquido conocida en cada etapa y en el tanque de reflujo.  
 
5. Platos teóricos. 
 
6. Presión de operación constante (∆P = 0). 
 
7. Proceso adiabático, es decir, se considera que la columna esta perfectamente aislada y no 

existen transferencia de calor desde o hacia los alrededores. 
 
8. Condensador total. Se considera que el intercambiador de calor ubicado en la parte 

superior de la columna sólo extrae calor latente  pero no calor sensible, es decir, 
únicamente cambia a la mezcla de estado conservándola a la misma temperatura. 

 

Con estas consideraciones, el sistema de ecuaciones algebraicas y diferenciales (DAE’s) del 

modelo matemático de la columna de destilación discontinua que se obtiene a partir de las 

ecuaciones desarrolladas en el capítulo anterior es: 
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donde: 

 
(4.3)
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y con la constante de equilibrio líquido-vapor expresada como una relación entre coeficientes 

de actividad obtenidos mediante la utilización de una ecuación de estado cúbica, entonces: 
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El cálculo del punto de burbuja se usa para obtener la temperatura de cada una de las etapas de 

equilibrio y la ecuación de estado cúbica (SRK) permite resolver la ecuación (4.6). El conjunto 

de ecuaciones diferenciales (SEDO) (4.1), (4.2), (4.3) y (4.4) son resueltas utilizando el 

integrador de paso variable DASSL (Brenan y col, 1989).  La alimentación en el tanque de 

reflujo proporciona las condiciones iniciales (composiciones del líquido dentro del equipo 

igual a la composición de la alimentación) necesarias para la resolución. 

 

La solución al modelo considera un primer período de operación para llevar al proceso hasta el 

estado estable. A este tiempo necesario para lograr la estabilización se le denomina tiempo de 

equilibración y consiste en tres pasos: 1) Calentamiento de la carga hasta su punto de burbuja; 

2) Alimentación de la carga al proceso de forma que se tengan las acumulaciones en los platos 
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y condensador-tanque de reflujo; 3) Llevar la unidad hasta el estado estable utilizando reflujo 

total. De forma general, el proceso de separación completo consta de los siguientes pasos:  

 

1. Llevar la columna hasta el estado estable: Después introducir la carga al proceso se 
alimenta energía calorífica por el calderín lo que produce que exista un flujo de vapor a 
través de la columna mismo que es condensado en la parte superior y regresado en su 
totalidad al proceso (Reflujo). A esta parte del proceso se le conoce como Operación a 
Reflujo Total. 

 
2. Obtener el primer producto hasta alcanzar la concentración deseada: Al término de la 

operación a reflujo total, es decir, cuando el proceso se encuentra en estado estable, se 
inicia la obtención del primer producto hasta que el destilado acumulado alcance la 
concentración promedio deseada. 

 
3. Remover la primera fracción intermedia: Al alcanzar la concentración promedio del primer 

producto deseado, se inicia la colección de la primera fracción intermedia cuya 
concentración esta fuera de especificaciones tanto del primer como del segundo producto. 
Esta colección se lleva a cabo hasta que el segundo componente de la mezcla se enriquece 
hasta una concentración preestablecida. 

 
4. Obtener el segundo producto hasta alcanzar la concentración deseada: Cuando se ha 

alcanzado la concentración preestablecida del segundo componente de la mezcla, se inicia 
la colección del segundo producto hasta que se alcance la composición promedio del 
destilado.  

 
5. Obtener la segunda fracción intermedia: Cuando se alcanza la concentración promedio del 

segundo producto deseado, se inicia la colección de la segunda fracción intermedia. Esta 
colección se lleva a cabo hasta que el tercer componente de la mezcla se enriquece hasta 
una concentración preestablecida. 

 
6. y así sucesivamente hasta obtener en los fondos al componente más pesado. 
 

 

La Figura 4.1 muestra el diagrama de flujo del procedimiento para la solución numérica del 

modelo matemático. En dicha figura  es la fracción molar del componente clave en el 

tiempo actual y  es la fracción molar del mismo componente en el tiempo anterior. ε es el 

máximo error permisible. 

newx

oldx
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Figura 4.1. Diagrama de flujo del procedimiento de la simulación.  
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4.2 Consideraciones de Factibilidad 
 

Las consideraciones que se presentan en este apartado están basadas en el trabajo original de 

Diwekar (1989) y la ampliación dada por Diwekar (1996). En este trabajo, sólo son 

considerados  los modos de operación a reflujo constante y reflujo óptimo.  

 

De forma general, el trabajo de Diwekar considera despreciable las acumulaciones de líquido 

y vapor. Sin embargo, la acumulación tiene un efecto significativo en el rendimiento y la 

pureza de los productos, principalmente cuando la relación de la acumulación respecto a la 

carga inicial esta en un porcentaje mayor; en este sentido, la influencia de la acumulación del 

líquido no es tan obvia.  

 

La acumulación de líquido puede reducir la cantidad de producto obtenida en cada corte e 

incrementar la cantidad de las fracciones intermedias, la cantidad de residuo, el tiempo de 

proceso y la cantidad total de energía necesaria para la separación (Seader y Henley, 1998; 

Stichlmair y Fair, 1998). En conjunto con el proceso de llevar a la columna hasta el estado 

estable, la acumulación permite hacer uso de una relación de reflujo cero en cortos períodos 

durante la obtención de producto, principalmente al inicio y final del proceso (Logsdon y 

Biegler, 1993). 

 

Entonces, después de obtenerse los grados de libertad en el capítulo anterior (Tabla 3.1), 

quedan por realizar algunas consideraciones necesarias para mantener la factibilidad del 

diseño de la columna; es decir, se deben imponer restricciones a las variables de diseño (Tabla 

3.2). Especialmente a aquellas que tienen una influencia directa entre sí, tales como, el número 

de etapas (N) y la relación de reflujo (Rt). Por supuesto, esto se debe a las siguientes 

consideraciones: Conociendo la relación de reflujo es necesario tener un número mínimo de 

etapas que permita alcanzar las especificaciones del producto deseado, o bien, establecido el 

número de etapas en la columna es necesario utilizar al menos la relación de reflujo más 

pequeña que también permita alcanzar las especificaciones de dicho producto. 
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El rango de validez de estas variables de diseño (número de etapas y relación de reflujo) 

depende del modo de operación del proceso (reflujo constante, variable u óptimo). Cuando el 

número de etapas es fijo, las regiones de factibilidad de estas relaciones de reflujo pueden ser 

identificadas mediante la utilización de un método corto (Diwekar, 1992) derivado de Fenske-

Underwood-Gilliland (FUG).  

 

De acuerdo con Diwekar (1989), para los modos de operación a relación de reflujo constante y 

a reflujo óptimo, la frontera inferior (RMIN) de dicha relación de  reflujo esta definida como la 

relación de reflujo requerida para obtener la pureza del componente clave  igual a la 

composición promedio  deseada para el número de etapas dado. Para encontrar esta 

frontera inferior utilizando el método corto derivado de FUG (para resolver el modelo de la 

columna), se efectúan los pasos contenidos en la siguiente Tabla 4.1:  

)(k
Dx

( )k
promDx ,

 
 
Tabla 4.1. Pasos para encontrar la frontera inferior de la Relación de Reflujo, RMIN, que 
cumpla con la factibilidad de diseño. 
 

1. Fijar el número de etapas N y las concentraciones iniciales del fondo . ( )i
Bx

 
2. Colocar como restricción para el componente clave en el domo, la fracción molar 

promedio deseada del componente clave en el producto ( )k
promDx , . 

 
3. Suponer una relación de reflujo, Rt. 

 
4. Aplicar para el tiempo cero el método corto derivado de FUG lo cual permite obtener 

Nmin, Rmin, y . )(k
Dx

 
5. Verificar que el componente clave en el domo alcance la concentración deseada (punto 

2):  
 

a. Si esto se cumple, la relación de reflujo supuesta (punto 3) es la relación de 
reflujo más pequeña que permite alcanzar las especificaciones deseadas.  

 
b. Si esto no se cumple se repite el proceso desde el punto 3. 
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Aún cuando para estos modos de operación a reflujo constante y reflujo óptimo el límite 

superior de la relación de reflujo no esta acotado. Para fines prácticos de este capítulo se 

determinará una cota superior utilizando el número mínimo de platos Nmin calculado a 

condición inicial (punto 4 de la secuencia anterior).  

 

Entonces, el valor de la relación de reflujo necesaria para alcanzar la pureza del destilado 

especificada con este número de etapas (N = Nmin), será la relación de reflujo máxima que se 

utilizará. 

 

Con la finalidad de ejemplificar la aplicación de los pasos descritos en los dos últimos 

párrafos, a continuación se presenta el cálculo de la frontera inferior de la relación de reflujo, 

RMIN, que cumpla con la factibilidad del diseño y el cálculo de la cota superior para la relación 

de reflujo.  

 

El ejemplo que se presenta únicamente considera un primer período o corte de producción 

para obtener un producto rico en el componente clave ligero en la separación de la mezcla de 

Metanol/Etanol/n-Propanol (MEP). Los datos de condición inicial y parámetros de entrada 

requeridos en el proceso se encuentran en la Tabla 4.2.  

 

Tabla 4.2. Datos de condición inicial requeridos. 
B0 = 100 moles  Presión = 1 atm 
V = 120 mol/h  Acumulación en platos = 1 mol 

xmetanol = 0.33  Acumulación en T.R. = 1 mol 
xetanol = 0.33   Número de Platos = 10 

xn-propanol = 0.34  ,metanolDx  = 0.986 
 

 

Al aplicar la secuencia de pasos descrita en la Tabla 4.1, se obtiene que la relación de reflujo 

más pequeña, a tiempo cero, para alcanzar la concentración molar promedio del componente 

clave ligero es de 7.2122. Una descripción gráfica de los resultados puede verse en la Figura 

4.2. 
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Figura 4.2. Concepto de la menor relación de reflujo (RMIN) para alcanzar la  fracción 
molar deseada de metanol en el producto, a tiempo inicial (t = 0). 
 

 

El perfil presentado en la Figura 4.2 es obtenido utilizando el método corto modificado de 

FUG con el número de etapas dado y la composición inicial de la mezcla. La relación de 

reflujo necesaria para alcanzar la fracción molar promedio del producto deseado, en tiempo 

cero, es de 7.2122 y el número mínimo de etapas calculado es 9.  

 

El diagrama de flujo para la solución del sistema mediante el método corto derivado del 

método Fenske-Underwood-Gilliland, considerando el modo de operación a reflujo constante 

se presenta en la Figura 4.3. 

 

El algoritmo para la solución del sistema mediante el método corto desarrollado por Diwekar 

(1988) considerando el modo de operación a reflujo constante se presenta en la Tabla 4.3. Un 

desarrollo más detallado de este método se presenta en el Apéndice 1. 
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Figura 4.3 Diagrama de flujo para el método corto a reflujo constante. 
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Tabla 4.3 Algoritmo de solución para el método corto a reflujo constante. 
1. Asignar los valores de las fracciones molares de la alimentación a las fracciones molares en el calderín: ( ) ( )i

F
i

B xx = ;  i = 
2,3,…,n. 

 
2. En tiempo CERO inicializar la acumulación en el calderín (B) asignándole el valor de la cantidad de alimentación (F). En 

cualquier otro tiempo calcular B mediante la ecuación del balance total de materia y cuyas derivadas están expresadas en 
diferencias finitas: 

t
R

VBB oldnew ∆
+

−=
1

 

donde Bnew es la acumulación en el calderín en el tiempo actual y Bold es la acumulación en el calderín en el tiempo 
anterior. ∆t es el intervalo de tiempo considerado. 
 

3. En tiempo CERO inicializar la composición del componente clave en el calderín ( )k
Bx  asignándole el valor de la 

composición del componente clave en la alimentación ( )k
Fx . En cualquier otro tiempo calcular  mediante la 

ecuación obtenida del balance total y del balance parcial para el componente clave y cuyas derivadas están expresadas en 
diferencias finitas : 

( )k
Bx

( ) ( )

( )
( ) ( )[ ] txx

BR
Vxx k

D
k

B
old

k
B

k
B oldoldoldnew

∆−
+

+=
1

 

donde  es la composición del componente clave en el calderín en el tiempo actual y  es la concentración del 

componente clave en el calderín en el tiempo anterior. ∆t es el intervalo de tiempo considerado. 

( )k
Bnew

x ( )k
Bold

x

 
4. Suponer un valor inicial para la constante C1 de la ecuación de Hengestebeck-Geddes:    ( )

( )

( )
( )i
Bk

B

k
D

C

k

ii
D x

x
x

x
1

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=

α
α     ;    

 
ki

ni
≠
= ,,2,1 …

donde las α’s son las volatilidades relativas, la i representa un componente cualquiera,  k representa el componente clave,  

n es el número de componentes y es la concentración del componente i en el destilado. ( )i
Dx

 

5. Calcular la fracción molar del componente clave en el destilado ( )k
Dx  considerando que la suma de las composiciones 

representadas con la ecuación de Hengestebeck-Geddes es 1:

( )

 

( )

( )∑
=

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛n

k

i
B

C

i

k
D

x
x

x
1

1

α
α

=

i Bk1

6. Resolver las ecuaciones de Underwood y la correlación de Gilliland considerando que C1 = Nmin :    
( )

∑
=

=
−

n

i i

i
Bi x

1
0

φα
α   ;    ( )

1
1

min −
−

= ∑
=

n

i i

i
Di

u
x

R
φα

α   ;  ( )( )
( ) ⎥

⎦

⎤
⎢
⎣

⎡

+
−+

−=
XX

XXY
2.11711

14.541exp1   ;  
1

min

+

−
=

R
RR

X g   ;  
1
min

+
−

=
N

NN
Y  

donde la es la relación de reflujo mínima obtenida mediante las ecuaciones de Underwood y es la relación 

de reflujo obtenida mediante la correlación de Gilliland.  
uRmin gRmin

 
7. Verificar que los dos valores de las relaciones de reflujo mínimas  y sean iguales o que su diferencia sea 

menor o igual a una cantidad permisible de error G
uRmin gRmin

C: 

R
R

R
R

G gu
C

minmin −=  

Si esto no sucede es necesario calcular una nueva C1 utilizando el método de Newton-Raphson y repetir todo desde el 
paso 2 para el mismo tiempo. 
 

8. Calcular nuevos valores para :             ( )i
Bx ( ) ( )

( ) ( ) ( )[ ]
( ) ( )[ ]old

k
B

k
D

old
i

B
i

D
k

Bi
B

i
B xx

xxx
xx

oldnew −
−∆

+=
     ;        ni ,,3,2 …=  

9. Repetir todo desde el paso 2 hasta completar todo el tiempo. 
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Definiendo una cota superior para la relación de reflujo utilizando el número mínimo de etapas 

calculado se busca la relación de reflujo que permite alcanzar también, en tiempo cero, las 

condiciones del producto deseado. Dicha relación de reflujo tiene un valor de 18.6045, 

entonces, el intervalo de Rt a utilizar en este ejemplo es 6045.182122.7 ≤≤ tR . La Figura 4.4 

muestra el perfil de fracciones molares obtenidas en tiempo cero para este ejemplo a diferentes 

relaciones de reflujo. 
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Figura 4.4. Relación de reflujo máxima. 
 

4.3 Análisis de la Disponibilidad del Proceso 
 

De acuerdo con Ognisty (1995), a través del análisis termodinámico de la destilación 

discontinua, se puede conocer la eficiencia termodinámica del proceso y para efectuar dicho 

análisis se puede utilizar el concepto de disponibilidad y sus relaciones con el calor y las 

pérdidas de trabajo. 
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Además de lo expuesto en el Capítulo 2, los cambios en la disponibilidad o exergía 

representan la máxima cantidad de trabajo que puede ser extraído de un sistema cuando pasa 

de un estado a otro. En otras palabras, es el trabajo mínimo requerido para efectuar un cambio 

en el proceso. El trabajo disponible en una columna de destilación discontinua esta definido 

por la ecuación (3.51). 

 

De acuerdo con Henley y Seader (1998), para la evaluación de la disponibilidad del proceso, 

se considera que el flujo de agua utilizado en el condensador es lo suficientemente grande para 

que los cambios en su temperatura sean despreciables. Entonces, a partir de esta consideración 

el término de trabajo disponible de la energía calorífica para este análisis es: 

 

B
B

Calor Q
T
T

W ⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−= 01  (4.8)

 

Además, la ecuación (3.51) puede simplificarse aún más si se considera que los cambios en el 

volumen del sistema son tan pequeños que pueden despreciarse, es decir, el trabajo debido al 

cambio de volumen del sistema se considera cero. La ecuación (3.51) se transforma en: 

 

( )
LWDQ

T
T

d
md

DtB
B

sist −−⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−= B

t
B 01  (4.9)

 

Entonces, el cálculo de la disponibilidad, exergía o trabajo disponible, del sistema se obtiene 

con la ecuación (4.9) y con la finalidad de observar su comportamiento para diversas 

relaciones de reflujo, se han considerado los valores límite y dos valores intermedios del rango 

establecido para la relación de reflujo, estos valores son Rt = [7.2122, 10.0, 15.0, 18.6045].  

 

La Figura 4.5 muestra los perfiles obtenidos de la disponibilidad del sistema. El 

comportamiento mostrado en esta Figura 4.5 a lo largo del tiempo es una consecuencia del 

efecto que tiene el cambio de la temperatura a través del proceso, misma que influye 

directamente en el cálculo de las propiedades termodinámicas que sirven para obtener la 

disponibilidad del sistema. Es decir, en breves instantes a partir del inicio de la obtención del 
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producto, la temperatura del sistema sufre una perturbación de forma rápida debido a la 

eliminación de parte del o de los componentes más volátiles; sin embargo, a medida que se 

desarrolla el proceso se tiende nuevamente a la estabilización y los cambios en la temperatura 

del mismo son más pequeños haciendo que el incremento de la disponibilidad sea más suave.  
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Figura 4.5  Perfiles de disponibilidad en el sistema para diferentes relaciones de reflujo. 
 

Otra consecuencia que se observa en esta Figura 4.5 es el impacto que tiene la relación de 

reflujo respecto al comportamiento de la disponibilidad. Una relación de reflujo baja permite 

que la energía entrante al proceso este disponible en mayor proporción para la separación en 

los fondos y se utiliza en menor proporción para el intercambio en cada una de las etapas de 

equilibrio, esto por supuesto, influye para obtener disponibilidades mayores en el sistema. De 

forma contraria, cuando se utiliza una relación de reflujo mayor la disponibilidad que se 

obtiene es menor. Ahora bien, como la disponibilidad es dinámica se puede obtener una 

disponibilidad promedio, la cual será calculada con la siguiente expresión: 

 

( ) ( )
 

 

final

inicial

m

msist

fprom

d md m
dt t

⎡ ⎤
=⎢ ⎥

⎣ ⎦

∫
B

B
BB

 (4.10)
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El comportamiento de esta disponibilidad promedio se visualiza en la Figura 4.6. Además, se 

comprueba que la relación de reflujo impacta inversamente a la disponibilidad del sistema, es 

decir, a menor relación de reflujo mayor disponibilidad y viceversa (Figuras 4.5 y 4.6).  
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Figura 4.6  Perfil de disponibilidad promedio del sistema respecto a la relación de reflujo 
utilizada. 
 

 

4.4 Eficiencia Termodinámica 
 

La eficiencia termodinámica de un proceso es un valor fundamental para conocer que 

porcentaje de la energía suministrada al mismo es aprovechada para lograr la función que se 

desea. La eficiencia de un proceso de separación esta relacionada directamente con el 

consumo de energía y/o trabajo desde o hacia el proceso (Seader y Henley, 1998), y todo 

proceso debe satisfacer los balances de energía. Mediante un análisis termodinámico del 

proceso se puede cuantificar la eficiencia del mismo y determinar alternativas que permitan 

lograr productos similares pero con menores necesidades de energía. 
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La destilación es un proceso de separación que requiere de grandes cantidades de energía 

(Ishida y Taprap, 1992; Ognisty, 1995; Budiman e Ishida, 1996), y cuyos requerimientos 

pueden incrementarse al utilizar la operación discontinua (Luyben, 1990).  

 

Si se considera que en el proceso de separación el número de etapas es fijo, las características 

de la mezcla a separar, el tiempo de proceso, así como las especificaciones del producto a 

obtener impactan directamente en la cantidad de reflujo a utilizar y, por supuesto, incide de 

manera relevante en el consumo de energía del proceso. Entonces, obtener información 

pertinente acerca de la eficiencia termodinámica y los efectos del reflujo, es una acción 

necesaria en el presente trabajo.  

 

4.4.1. Evaluación de la Eficiencia Termodinámica 
 

Como el término que involucra la contribución del calor en el condensador ha sido eliminado, 

la ecuación (3.51) se reduce a: 

 

( ) ( )
t

m
tDQ

T
T

LW sist
DB

B ∆
∆

−−⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−=

B
B01  (4.11)

 

Esta ecuación (4.11) permite obtener  las pérdidas de trabajo a partir de la disponibilidad del 

sistema y el trabajo equivalente generado por el suministro de calor en el calderín. Con el 

valor de las pérdidas de trabajo, calculado con la ecuación (4.11), se calcula el trabajo neto. 

Con el valor del trabajo neto y los cambios de la disponibilidad del sistema, la ecuación (3.53) 

permite obtener la eficiencia termodinámica puntual del proceso de separación.  

 

Entonces, aplicando lo expresado en el párrafo anterior se obtienen los perfiles de la eficiencia 

termodinámica puntual para la separación de la mezcla Metanol/Etanol/n-Propanol según los 

datos contenidos en la Tabla 4.1. Los perfiles se obtienen para las relaciones de reflujo cuyos 

valores se encuentran dentro de los límites establecidos para el primer corte, y que son 

presentados en la Figura 4.7. 
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Figura 4.7 Perfiles de eficiencias termodinámicas puntuales. 
 

 

En cada uno de los perfiles de la Figura 4.7 se observa inicialmente un breve lapso de tiempo 

donde la eficiencia del proceso tiende a incrementarse y este período es similar al observado 

en el cálculo de la disponibilidad, lo cual también es atribuido a la desestabilización que sufre 

el sistema al iniciarse la obtención de producto. Pasado este período inicial la eficiencia 

decrece suavemente debido al incremento de las necesidades energéticas del proceso para 

lograr la separación de la mezcla residual. 

 

Como consecuencia lógica del comportamiento dinámico de la destilación discontinua, la 

eficiencia termodinámica del proceso no es un valor único sino un  conjunto de valores. La 

magnitud de dichos valores es influenciada por los cambios en las necesidades energéticas del 

proceso debido al cambio en la cantidad y composición de la mezcla en cada tiempo, así como 

de la cantidad de reflujo utilizada. Entonces, además de considerar la eficiencia en cada 

instante es adecuado obtener una eficiencia promedio del proceso para tener un valor global. 

Esta eficiencia promedio es calculada de la siguiente manera: 
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( )
 

 0

ft

prom
f

t dt

t

η
η = ∫  (4.12)

 

Para cada una de las diferentes relaciones de reflujo utilizadas {Rt = [7.2122, 10.0, 15.0, 

18.6045]} se obtiene un valor de eficiencia promedio que puede observarse en la Figura 4.8, 

representado mediante un punto. En esta misma figura se bosqueja la tendencia que tiene la 

eficiencia promedio mediante una línea. 
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Figura 4.8 Perfil de eficiencias termodinámicas promedio. 
 

 

Nótese que las Figura 4.7, 4.8, 4.9 y 4.10 verifican conceptos ya establecidos en la literatura 

de destilación discontinua (Diwekar, 1996; Stichlmair y Fair 1998), tales como que a mayor 

relación de reflujo se requieran mayores cantidades energéticas para lograr la separación 

deseada. La consecuencia lógica de mayores necesidades de energía es que se tienen menores 

eficiencias termodinámicas del proceso.   
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Figura 4.9 Necesidades energéticas (QB) del proceso de destilación discontinua. 
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Figura 4.10 Suministro total de calor (QTotal) en el calderín. 
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Con esta visión se puede justificar la necesidad de realizar trabajos orientados a  establecer 

lineamientos de operación que permitan obtener mejores eficiencias termodinámicas, las 

cuales redunden en el uso de menores cantidades de energía. 

 
4.4.2 Efecto de la Relación de Reflujo 
 

En las Figuras 4.7 y 4.8, se confirma que en un proceso de destilación discontinua la eficiencia 

termodinámica es mayor a medida que la relación de reflujo decrece. De acuerdo con Budiman 

e Ishida (1996), lo anterior se debe  a  que las pérdidas de trabajo, mostrada en la Figura 4.11, 

por las irreversibilidades del proceso son menores, al igual que la cantidad total de energía 

suministrada  (Figura 4.10). Ello ocasiona que las pérdidas en la disponibilidad del sistema 

también sean menores (Figuras 4.5 y 4.6). 
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Figura 4.11 Pérdidas de trabajo (LW) debido a las irreversibilidades del proceso. 
 

 

Dado que la acumulación es constante, el empleo de una menor relación de reflujo, para 

obtener cierto producto, origina que disminuya el flujo de líquido en la columna, por lo que el 
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proceso de separación es menos eficiente. Ahora bien, puesto que el punto inicial del proceso 

hasta alcanzar el estado estable es en condiciones de reflujo total, las composiciones 

correspondientes a la composición del estado estable corresponden a la máxima composición 

posible a alcanzar en dicha columna.  

 

Entonces, trabajar a reflujos mayores para alcanzar la composición promedio del producto 

deseado conlleva a que se tenga que operar la columna por mayor tiempo para lograr la misma 

composición que a reflujos menores.  

 

Por supuesto, trabajar a relaciones de reflujo mayores trae como consecuencia que el 

suministro de energía sea mayor, y en adición a esto, se ha comprobado que la eficiencia 

termodinámica promedio es mayor cuanto menor es el reflujo utilizado (Figura 4.8).  

 

De manera análoga, cuando se utilizan relaciones de reflujo menores se requiere menos tiempo 

para alcanzar la concentración promedio requerida, Figura 4.12. Como una consecuencia de lo 

anterior, el suministro total de energía también es menor, como se observa en la Figura 4.10. 

 

La Figura 4.12, además, muestra el comportamiento de la concentración del componente más 

volátil en diferentes posiciones de la columna a lo largo del tiempo. En esta figura se 

comprueba que partiendo del estado estable, a relaciones de reflujo menores, mayores son los 

cambios de concentración para un mismo tiempo.   

 

Por otra parte, en la Figura 4.13 se observa el comportamiento de la concentración del 

componente más volátil a través de la columna en dos tiempos diferentes. La etapa cero en la 

figura representa el calderín, y la etapa 11 representa al condensador-tanque de reflujo. Para 

un mismo tiempo la Figura 4.13 reitera que la caída en la concentración del componente más 

volátil es mayor a relaciones de reflujo menores. 
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Figura 4.12 Perfil de concentraciones del componente más volátil en diferentes secciones 
de la columna para varias relaciones de reflujo para obtener el producto deseado. 
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Figura 4.13 Perfiles  de la concentración del  componente  más  volátil (en tiempos 
diferentes)  a  través de la  columna considerando diversas relaciones de reflujo. 
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Aún cuando el interés de este trabajo es únicamente resolver el problema de la máxima 

eficiencia termodinámica, es necesario comentar que para que el proceso de separación sea 

rentable económicamente es preciso encontrar relaciones de reflujo que permitan obtener 

eficiencias termodinámicas altas, pero sin disminuir drásticamente la cantidad de producto.  

 
La Figura 4.14 muestra que existe una relación inversa entre la eficiencia termodinámica del 

proceso y la cantidad de producto obtenido con especificaciones deseadas (concentración 

promedio) utilizando una relación de reflujo constante durante todo el proceso de separación.  
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Figura 4.14 Perfiles de la eficiencia termodinámica promedio y el destilado acumulado 
considerando diferentes relaciones de reflujo para obtener una composición de destilado 
deseada.  
 
 
Bajo la perspectiva mostrada en la Figura 4.14, se confirma que la única relación de reflujo 

constante durante todo el proceso de separación que permite obtener la máxima eficiencia 

termodinámica y lograr un producto con las características deseadas, es la menor relación de 

reflujo posible que permite la factibilidad de diseño, RMIN, producción que se logra en un 
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menor tiempo pero con la desventaja de que también se obtiene la menor cantidad de 

producto. 

 

Aunque en la Figura 4.14 se consideren dos escalas diferentes, la gráfica hace pensar que 

existe un punto de concordancia donde la relación de reflujo utilizada permite una eficiencia 

termodinámica promedio lo suficientemente alta sin que se afecte demasiado la cantidad de 

destilado. 

 

Una forma de superar la limitante de utilizar una sola relación de reflujo constante es la 

utilización de una combinación de relaciones de reflujo, lo cual lleva a la necesidad de 

contestar preguntas tales como: ¿cuál comportamiento de las relaciones de reflujo es 

adecuado?, ¿de qué manera deben combinarse tales relaciones de reflujo?, ¿cuál debe ser el 

período de aplicación para cada una de las relaciones de reflujo?, ¿cómo será la cantidad de 

destilado para esa relación de reflujo?.  

 

Resolver estas interrogantes conlleva a la posibilidad de utilizar un método de optimización y 

dicho proceso puede ser planteado como un Problema de Control Óptimo. Para un intervalo 

de tiempo t∈[a, b] el planteamiento general del problema es el siguiente: 
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(4.13)
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donde: 

 Φ = Función Objetivo. 
 a = Tiempo inicial. 
 b = Tiempo final. 
  = Términos de la función objetivo evaluados en condición final. ( )( pb ,zΨ )

)  = Términos de la función objetivo dependientes del tiempo. ( ) ( )( pttG ,,uz
  = Vector de ecuaciones de estado. ( )tz�
  = Vector de variables de estado. ( )tz
  = Vector de variables de control. ( )tu
 p = Parámetros de diseño. 
 g = Vector de restricciones de desigualdades. 
 gf = Vector de  restricciones de desigualdades en la condición final. 
 c = Vector de restricciones de igualdades. 
 z0 = Condición inicial para la variable de estado. 
  = Frontera baja del vector de las variables de estado. ( )Ltz

( )Utz = Frontera alta del vector de las variables de estado. 
  = Frontera baja del vector de las variables de control. ( )Ltu
  =  Frontera alta del vector de las variables de control. ( )Utu
  

Haciendo un comparativo entre el sistema (Sistema 4.13) y el problema de control óptimo que 

en este trabajo se plantea y resuelve, cada uno de los términos mencionados equivale a lo 

siguiente:  

 
1. Función objetivo del problema de control: Eficiencia termodinámica promedio del 

proceso. 
 
2. Vector de ecuaciones de estado: Vector de ecuaciones diferenciales del modelo 

matemático de la columna. 
 

3. Vector de variables de estado: Vector de variables involucradas en las ecuaciones del 
modelo matemático de la columna. 

 
4. Vector de variables de control: Se ha considerado como variable de control a la 

relación de reflujo, por tanto, el este vector está compuesto por esta única variable. 
 

5. Parámetros de diseño: No se ha incluido la dependencia de parámetros escalares, como 
la presión, por tanto, este término no tiene ninguna afectación en la solución del 
problema de control. 

 
6. Vector de restricciones de desigualdades: No se tiene.  
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7. Vector de restricciones de igualdades: Las restricciones de igualdades son impuestas 
por las concentraciones molares en cada una de las etapas de la columna y la condición 
impuesta por la fracción molar promedio del producto deseado. El sistema se completa 
considerando las ecuaciones de la termodinámica. 

 
8. Fronteras del vector de las variables de estado: Son los valores mínimos y máximos 

que pueden adquirir las variables de estado, por ejemplo, para las fracciones molares 
estas fronteras son 0 y 1 respectivamente. 

 
9. Fronteras del vector de las variables de control: La frontera baja de la variable de 

control es la menor relación de reflujo que permite la factibilidad de diseño, RMIN. La 
frontera alta esta restringida a valores que permitan un comportamiento lineal de la 
variable de control. 

 

La aplicación en particular del problema de control óptimo, mostrado en el sistema 4.13, a los 

intereses propios de este trabajo se plantea y resuelve en el siguiente capítulo. 
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5  PROBLEMA DE CONTROL ÓPTIMO  
 

 

En este trabajo, para la optimización del proceso de destilación discontinua se considera a la 

relación de reflujo Rt como la variable de control. Además, se utiliza una función objetivo que 

involucra a la eficiencia termodinámica η(t) del proceso, siendo el problema resultante es un 

Problema de Control Óptimo de la Máxima Eficiencia Termodinámica. 

 

5.1 Función Objetivo y Restricciones 
 

Acorde con lo expresado por Furlonge y col. (1999), la obtención de productos en una 

columna de destilación discontinua debe satisfacer condiciones tales como la pureza del 

producto y la taza promedio de producción. La obtención de productos de alta pureza en una 

columna de destilación discontinua requiere del consumo de grandes cantidades de energía, lo 

cual se puede disminuir si se incrementa la eficiencia termodinámica del proceso.  

 

Entonces, la posibilidad de reducir los gastos energéticos es un gran incentivo para optimizar 

la eficiencia en este tipo de proceso discontinuo, sobre todo, por los costos de la energía. 

Debido a la condición dinámica del proceso de separación el problema de optimización es un 

problema de control óptimo que para la máxima eficiencia termodinámica tiene como objetivo 

maximizar la expresión dada por la ecuación (4.12), es decir: 

 

Max 
( )

 

 0

ft

prom
f

t dt

t

η
η = ∫  (5.1)

 

Ahora bien, la necesidad de obtener un producto con ciertas especificaciones requiere que esta 

función este sujeta a algunas restricciones en el proceso. En éste particular, se requiere que se 

cumpla con una concentración molar promedio del producto, por lo que la expresión queda: 
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Si el modelo de la columna se resuelve considerando que la acumulación molar de líquido en 

cada etapa es constante, la elección apropiada de los límites para la relación de reflujo dentro 

del intervalo de tiempo considerado ftt ≤≤0  es otra de las restricciones que tiene este 

problema de control óptimo. Entonces, recurriendo a las consideraciones de factibilidad de 

diseño, vistas en el capítulo 4, se tiene que: 

 

MINt RR ≥  (5.3)

 

El problema de control óptimo se completa considerando que a las restricciones ya dadas se 

suman las ecuaciones del modelo matemático del proceso (ecuaciones 4.1 a 4.7). 

  

5.2 Planteamiento  del Problema de Control Óptimo 
 

El problema de control óptimo representado por el sistema de ecuaciones (4.13) puede ser 

expresado para el problema de la Máxima Eficiencia Termodinámica, como: 
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En este sistema (5.4) los coeficientes de fugacidad son calculados haciendo uso de la ecuación 

de estado SRK. Entonces, lo siguiente es acondicionar el sistema (5.4) para resolverlo 

mediante un método de Programación Cuadrática Secuencial (SQP) de Programación No-

Lineal (NLP). 

  

5.2.1 Discretización del Sistema de Ecuaciones 
 

Para resolver el sistema DAE (modelo de la columna y sus restricciones) mediante un método 

NLP se deben discretizar las ecuaciones de estado en términos de un polinomio de 

aproximación utilizando la técnica de colocación ortogonal directa. Es decir, el sistema de 

ecuaciones diferenciales es convertido a un sistema de ecuaciones algebraicas no lineales. Las 

integrales del sistema (5.4) pueden ser representadas mediante la aplicación del método de la 

cuadratura de Gauss o introduciendo nuevas variables de estado. Con esto, el sistema de 

ecuaciones antes mencionado puede ser resuelto utilizando técnicas NLP. 
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El sistema (5.4) discretizado es: 
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(5.5) 

donde: 

 p(t) = Coeficientes del polinomio de colocación. 
 w = Pesos de la cuadratura de Gauss. 
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De acuerdo con Diwekar (1996), una consecuencia de esta discretización es que la 

dimensionalidad del sistema crece, y, por tanto, las no-linealidades, lo que repercute en 

problemas de convergencia y se hace necesario tener valores estimados adecuados que 

permitan llegar a la solución requerida. Una sugerencia propuesta por Logsdon y Biegler 

(1993)  para obtener los valores estimados es la utilización de los resultados obtenidos 

mediante la optimización con método corto para el modelo de la columna; sin embargo, en 

este trabajo la estrategia utilizada fue suponer una relación de reflujo, realizar la simulación 

dentro del intervalo de tiempo considerado, y utilizar el resultado obtenido como valor inicial 

estimado para la solución del sistema. 

 

5.2.2 Análisis del Índice del Sistema de Ecuaciones Algebro-Diferenciales. 
 

Una técnica para resolver un sistema de ecuaciones algebro-diferenciales (DAE’s) es la 

reducción de índice consistente en la eliminación de las expresiones algebraicas del sistema 

convirtiéndolas en ecuaciones diferenciales ordinarias (ODE) lo que permite que el DAE’s 

original pase a ser un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (ODE’s) que puede ser 

resuelto por algún método estándar.  

 

Se sabe que el índice de un sistema de ecuaciones algebro-diferencial (DAE’s) esta definido 

como el número de veces que las ecuaciones algebraicas del sistema deben ser diferenciadas 

(secuencialmente) con respecto al tiempo para obtener  un sistema de ecuaciones 

diferenciales ordinarias (ODE) de forma estándar (Logsdon y Biegler, 1989). 

 

El índice de un sistema DAE también es una indicación de las dificultades que tiene el sistema 

para determinar la estabilidad y precisión de los perfiles de solución. Índices de alto orden (2  

ó mayores) requieren la aplicación de métodos extremadamente complejos que permitan la 

estabilización o, la reformulación de las restricciones hacia índices más bajos, preferentemente 

1 ó cero. 

 

Como el planteamiento del problema de control óptimo representado por el sistema de 

ecuaciones (5.4) considera una restricción algebraica representada por la ecuación (5.2) es 

necesario conocer el índice que se produce, entonces:  
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y derivando una vez, se tiene: 

 
( )[ ]

0, =
dt

xd i
promD  [índice 0] (5.7)

 

De aquí vemos que sólo es necesario aplicar una derivada a la restricción por lo que se 

produce un sistema DAE de índice 1 que no  requiere de ninguna reformulación  para su 

solución (Logsdon y Biegler, 1993). 

 

5.3 Algoritmo de Solución 
 

Para resolver el problema planteado de control óptimo de la Máxima Eficiencia 

Termodinámica, se ha utilizado para la discretización del sistema el programa DIRCOL 

desarrollado en código FORTRAN por Stryk (1999) y para la optimización el programa 

SNOPT desarrollado también en código FORTRAN por Gill y col. (2001). DIRCOL es un 

programa que mediante la discretización de las variables de estado y de control, convierte la 

dimensionalidad infinita de un problema de control óptimo en una secuencia de dimensión 

finita de problemas no lineales de optimización con restricción (NLP) cuya dimensión 

depende de la malla de discretización. SNOPT es un programa comercial que esta diseñado 

para resolver problemas de optimización mediante técnicas NLP. La secuencia de pasos 

utilizados en este trabajo se encuentra dada en la Figura 5.1. 

 

Para la discretización del sistema de ecuaciones diferenciales que conforman el problema de 

control óptimo, DIRCOL requiere le sean proporcionados los valores de inicialización para las 

variables de estado (x), de control (u), los parámetros de diseño (p), el tiempo de proceso (tf) y 

los puntos de colocación (ncol).  
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Estimados iniciales 
x(t), u(t), ncol, tf, p 

Discretización  
(DIRCOL) 

Cambiar  
ncol/estimados 

iniciales Macro iteración 
(Optimización con 

SNOPT) 

 
 

 

Figura 5.1  Diagrama de flujo para resolver el problema de control óptimo de la máxima 
eficiencia termodinámica. 
 

 

Después de la discretización del sistema de ecuaciones diferenciales, DIRCOL le proporciona 

a SNOPT el sistema de ecuaciones algebraicas no lineales resultantes y los valores de 

inicialización proporcionados, iniciándose el proceso iterativo de optimización mediante el 

uso de un método de Programación Cuadrática Secuencial (SQP) que resuelve las iteraciones 

mayores y un método de Programación Cuadrática (QP) que resuelve las iteraciones menores. 

A la salida del optimizador se verifica que cada una de las restricciones cumpla con los 

requerimientos mínimos de precisión (Error ≤ ε). Si esto no sucede, se repite el proceso de 

solución haciendo un ajuste en el número de puntos de colocación o, en su caso, cambiando 

los estimados iniciales. Si los resultados cumplen con los requerimientos mínimos de 

precisión, entonces se tiene un perfil de la variable de control que permite tener el valor 

óptimo de la función objetivo. 

Solución 
óptima 

 
Error ≤ ε 

SI NO 
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5.4 Obtención de la Política de Control Óptimo 
 

Para la solución al problema de control óptimo [sistema de ecuaciones (5.6)] se han 

considerado la separación de una mezcla binaria y de tres mezclas ternarias. Para resolver las 

integrales involucradas en la función objetivo y en la restricción de la concentración promedio 

del producto, se introduce una variable de estado (X) por cada una de las integrales, entonces: 

 

( ) ( ) 

1  0

ft i
DX D t x dt= ∫  

   ( ) ( )i
DxtD

dt
dX

=1  
(5.8)
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2  0
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X D t dt= ∫  

( )tD
dt
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(5.9)
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3  0

ft
X t dtη= ∫  

( )t
dt

dX
η=3      

(5.10)

 

Estas variables de estado adicionales tienen como condición inicial un valor igual a cero, y se 

desconoce su condición final (Stryke, 1999). Las condiciones iniciales de las demás variables 

de estado son los valores que se obtienen cuando el proceso alcanza el estado estable. La 

condición final de cada una de ellas también es desconocida.  

 

En este trabajo se ha acotado la variable de control de forma que la solución del problema de 

control óptimo pueda tener un comportamiento lineal para dicha variable, ya que su 

implementación operativa es sencilla, este acotamiento implica tener que restringir la frontera 

superior de la variable de control. Se ha mantenido la factibilidad de diseño utilizando el valor 

de RMIN como restricción de operación para la variable de control. A continuación se presentan 
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4 casos de estudio donde se resuelve el problema de control óptimo para la máxima eficiencia 

termodinámica.  

 

En todos los casos se han utilizado mezclas previamente utilizadas en la literatura o mezclas 

cuyos datos termodinámicos están disponibles. Además, para verificar que la concentración 

promedio del producto deseado fuera factible, se realizaron las simulaciones correspondientes 

a la separación de la mezcla utilizando una política de reflujo constante en cada corte. Esto fue 

realizado considerando tiempos determinados. Los resultados obtenidos al final de cada corte 

fueron utilizados como valores de prueba en el proceso de optimización. También se 

emplearon los mismos tiempos necesarios para lograr la concentración promedio del producto, 

con excepción de aquellos cortes donde la optimización no lo permitió. Entonces, en estos 

casos cualquier comparativo que se pretenda realizar entre la política de reflujo óptimo y la 

política de reflujo constante no proporcionarán  diferencias notables en la eficiencia 

termodinámica. Sin embargo, al considerar que se están empleando combinaciones de 

relaciones de reflujo para obtener el producto deseado se puede verificar la existencia de 

ganancia entre la política de control óptimo encontrada y la operación sin optimización del 

proceso de separación. 

 

Por tanto, en cada uno de los casos de estudio propuestos además de resolver el problema de la 

máxima eficiencia termodinámica, se comparan los resultados con los obtenidos utilizando 

una política de reflujo constante única y los obtenidos utilizando una combinación de políticas 

de reflujo constante sin optimizar. Para la combinación de las políticas de reflujo constante se 

ha realizado trabajo de prueba y error, suponiendo intervalos de tiempos arbitrarios y los 

valores de la relación de reflujo. En todo caso se ha limitado la frontera baja de la relación de 

reflujo de forma que no pueda ser menor a la relación de reflujo que satisface la factibilidad de 

diseño. En los primeros 3 casos la frontera alta de la relación de reflujo ha sido acotada de 

forma que se tengan perfiles lineales.  

 

Los datos numéricos obtenidos en la solución de cada uno los problemas de control 

considerados como casos de estudio y que son utilizados en los comparativos realizados en 

este capítulo se encuentran en el Apéndice 2. 
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5.4.1 Caso de Estudio I: Separación de la mezcla Ciclohexano/Tolueno (CT) 
 

La mezcla de Ciclohexano/Tolueno ha sido utilizada para resolver el modelo dinámico de una 

columna de destilación discontinua (Doménech y Enjalbert, 1974) y para resolver el problema 

de control óptimo del máximo destilado (Logsdon y Biegler, 1993).  Esta mezcla, así como los 

componentes individuales son utilizados de forma industrial como solventes de resinas. 

 

En este caso de estudio, además de resolverse el problema de control óptimo de la máxima 

eficiencia termodinámica para una mezcla binaria, también se obtienen resultados relajando la 

frontera superior de la variable de control y se realiza un estudio comparativo entre el 

comportamiento de la relación de reflujo, la cantidad de destilado y la eficiencia 

termodinámica del problema del máximo destilado y el problema de la máxima eficiencia. 

Con esto no se pretende generalización alguna, sino únicamente mostrar las diferencias o 

similitudes entre ambos problemas de control óptimo.  

 

Para la separación de esta mezcla binaria se hace uso de las especificaciones proporcionadas 

por Logsdon y Biegler (1993) para el problema del máximo destilado de la mezcla 

Ciclohexano/Tolueno.  

 

Las condiciones y parámetros de operación se encuentran en la Tabla 5.1. También se han 

obtenido los resultados utilizando una relación constante que permita cumplir con la 

restricción del sistema en el tiempo dado. Esta relación de reflujo es Rt = 2.77.  

 

Tabla 5.1 Datos para el problema de control óptimo utilizando la mezcla CT. 
Variable Cantidad Unidad 

V 120 mol/h 
N 10  
HP 1 mol 
HD 1 mol 

zCiclohexano 0.55  
zTolueno 0.45  

B0 100 moles 
tf 1 h 

,CiclohexanoDx  0.998  
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En la Figura 5.2 se presenta el perfil de la relación de reflujo obtenido mediante la solución del 

problema de control óptimo cuando el intervalo de valores es acotado para obtener un perfil 

lineal, así como el perfil de la relación de reflujo constante y la relación de reflujo mínima 

necesaria para la factibilidad de diseño. Puede observarse que el comportamiento de la 

relación de reflujo es similar al que se presenta cuando la variable de control del problema de 

control óptimo se parametriza utilizando reflujo (óptimo) constante. Parametrizar la variable 

de control es considerar que su comportamiento tiene una forma determinada (Constante, 

Lineal, Exponencial, etc.). 
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Figura 5.2 Perfil de relaciones de reflujo óptimo. 
 
 

Debido a que se ha restringido el rango de valores válidos para relación de reflujo de forma 

que siempre se cumpla la factibilidad de diseño, es decir, en este trabajo el valor mínimo de la 

relación de reflujo utilizada no puede ser menor a RMIN, entonces, en ambos modos de 

operación, reflujo constante y reflujo óptimo, la variable de control durante todo el proceso se 

encuentran por encima, o es igual,  a la  menor relación de reflujo que mantiene la factibilidad 

del diseño (RMIN = 2.5215). Como consecuencia de esta restricción, en esta Figura 5.2 se puede 
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observar que los resultados no reproducen la política de reflujo cero identificada por autores 

tales como Coward (1967), Diwekar y Madhajan (1991),  Logsdon y Biegler (1993). 

 

La obtención de la política de reflujo cero sólo podría ser posible si en lugar de considerar una 

acumulación molar constante en cada una de las etapas de equilibrio del proceso, se 

considerara que existe variación en dicha acumulación y, además, se relajara el cumplimiento 

de la factibilidad de diseño. La posibilidad también puede darse si se desprecian los efectos 

que la política de reflujo cero tiene sobre la acumulación en la columna, posibilidad válida 

considerando que el tiempo de duración de la política es muy pequeño para que exista un 

efecto significativo en dicha acumulación. El resultado de esta última  consideración puede 

verse en la Figura 5.3. 
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Figura 5.3 Perfil de relaciones de reflujo óptimo considerando la política de reflujo cero. 
 
 

Por otra parte, si el acotamiento de la relación de reflujo se relaja, se pueden obtener perfiles 

con períodos de desestabilización que pueden ser un verdadero problema si se quieren 

reproducir en un equipo real. Esto puede verse en la Figura 5.4. 
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Figura 5.4 Perfil de relaciones de reflujo óptimo. (a) Rt relajada hasta un valor máximo 
de 9.0 y (b)  Rt relajada hasta un valor máximo de 10.5. 
 

En la misma Figura 5.4 se observa que un relajamiento menor en la relación de reflujo permite 

una mayor cantidad de ruido y esto incide en una dificultad  mayor para un adecuado control, 

entonces, sin intención de generalizar se puede decir que, en este caso, un relajamiento mayor 

en la relación de reflujo es más adecuado. 

 

El efecto de la variable de control sobre el comportamiento de la concentración del 

componente más volátil en el destilado puede verse en la Figura 5.5. Como era de esperarse, 

se observa el comportamiento variable que el perfil de concentraciones del producto debe 

tener cuando se utiliza una política de reflujo constante. Ahora bien, el efecto del cambio de 

una relación de reflujo menor a una relación de reflujo mayor en la concentración también es 

observable ya que la consecuencia lógica es el incremento de la concentración hasta un punto 

de estabilización a partir del cual se inicia nuevamente un decremento que se ve acelerado al ir 

acompañado del uso de  una relación de reflujo menor, tal y como es en este caso. 

 

En la Figura 5.6 se muestra el comportamiento de las concentraciones obtenidas con la 

relación de reflujo acotada y la relación de reflujo relajada. Al igual que lo expresado en el 

párrafo anterior, se observa el efecto de la desestabilización de la relación de reflujo relajada 

en el perfil obtenido. En este caso, los cambios son una consecuencia del tiempo en que la 

perturbación se manifiesta. 
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Figura 5.5 Perfil de concentraciones del componente más volátil (Ciclohexano) en el 
domo. 
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Figura 5.6 Perfiles de concentraciones del componente más volátil (Ciclohexano) en el 
domo utilizando la relación de reflujo acotada y las relaciones de reflujo relajadas. 
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Para los dos casos, acotamiento en la frontera superior de la relación de reflujo y relajamiento 

de dicha frontera, los valores de la función objetivo que se obtienen están muy cercanos, pero 

la política de control óptimo con la relación de reflujo acotada tiene una pequeña ganancia en 

la eficiencia termodinámica (∼2%) respecto a la política de control óptimo con la relación de 

reflujo relajada. 

  

Si el comparativo se realiza entre la eficiencia termodinámica obtenida con la relación de 

reflujo optimizada y la calculada a un único reflujo constante, las diferencias que se obtienen a 

favor del proceso optimizado son muy pequeñas (0.6% de una respecto a la otra) debido a que 

los valores obtenidos mediante la política de reflujo constante fueron utilizados como datos 

restrictivos en la solución del problema de control óptimo.  

 

Sin embargo, si el comparativo se realiza entre los resultados de la política de control óptimo y 

una política que combine diferentes relaciones de reflujos constantes, se tienen, para este caso, 

porcentajes favorables al proceso de optimización de hasta un 5.0% de ganancia en eficiencia 

termodinámica del proceso, lo cual se traduce en un porcentaje de ganancia en el destilado de 

hasta un 6.0%. 

 

Realizando un comparativo entre las diferencias de la cantidad de calor que es introducida al 

proceso y la cantidad que se extrae mediante el condensador, se observa que las diferencias del 

proceso optimizado son hasta un 6% mayores que en el proceso no optimizado lo cual nos 

indica que el calor alimentado es aprovechado de forma más eficiente en la obtención del 

producto. 

 

5.4.1.1 Comparativo de los resultados del Problema de la Máxima Eficiencia 
Termodinámica y el Problema del Máximo Destilado. 
 

Como un primer acercamiento, en la comparación de los datos obtenidos en la solución del 

problema de control óptimo de la máxima eficiencia termodinámica frente al problema de 

control óptimo del máximo destilado, se realizan algunas observaciones que pueden ser 

argumentos, en trabajos futuros al respecto. Para este comparativo, la solución del problema 

de control óptimo del máximo destilado ha utilizado las condiciones dadas por Logsdon y 
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Bliegler (1993) que se encuentran en la Tabla 5.1, y los resultados obtenidos se presentan de 

forma comparativa en las figuras comprendidas en este apartado. 

 

Para el caso del problema de control óptimo del máximo destilado el rango de validez de la 

relación de reflujo utilizado es Rt ≥ 0, tal y como está establecido en el trabajo original. Este 

rango es justificado considerando que al llevar el sistema hasta el estado estable se produce 

una concentración de producto más alta que el promedio deseado, lo que permite extraer 

producto, en un breve período de tiempo, sin necesidad de utilizar reflujo hacia la columna. Lo 

mismo sucede cuando se utilizan relaciones de reflujo altas que enriquecen la concentración 

del destilado, permitiendo que inmediatamente después de utilizar tales relaciones de reflujo 

pueda ser utilizada una política de reflujo cero. Por supuesto, la aplicación de esta política de 

reflujo cero rompe por breves períodos de tiempo con los valores establecidos para la relación 

de reflujo que cumple con la factibilidad de diseño, cuestión no abordada por los autores 

mencionados. 

 

Efectos de lo anterior pueden observarse en la Figura 5.7. Aunque en gran parte del intervalo 

de tiempo los valores de la relación de reflujo obtenida en la solución del Problema del 

Máximo Destilado satisfacen la factibilidad de diseño ya que en su mayoría se encuentran por 

encima del valor de RMIN, sin embargo, en las partes inmediatas a donde el valor de la relación 

de reflujo es relativamente elevado esta restricción no se cumple. 

 

Con la finalidad de reproducir lo mejor posible el perfil de relaciones de reflujo para el 

máximo destilado original, fue necesario restringir el máximo valor que la relación de reflujo 

puede adquirir, de ahí que se observe en la Figura 5.7 un “achatamiento” en la parte superior 

del perfil. Las diferencias encontradas en el perfil de Rt se atribuyen a la manera de calcular el 

punto de burbuja  ya que  en este trabajo se utiliza una ecuación de estado para el cálculo de 

las relaciones de equilibrio líquído-vapor, mientras que en el trabajo original del máximo 

destilado los autores utilizaron la ecuación de Antoine. En la Figura 5.8 se presentan los 

perfiles de composición del componente más volátil para los dos problemas de control 

considerados. 
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Figura 5.7 Perfiles de las relaciones de reflujo para los dos problemas de control óptimo.  
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Figura 5.8 Perfiles de las composiciones en el domo del componente más volátil para los 
dos problemas de control óptimo.  

 79



Un aspecto interesante de los resultados es la obtención de valores similares para la eficiencia 

termodinámica promedio en ambos problemas de control óptimo, máxima eficiencia 

termodinámica y máximo destilado, ya que sólo se obtiene una diferencia menor al 0.5 % de 

uno con respecto al otro, lo cual puede atribuirse a los errores de redondeo o truncamiento del 

cálculo realizado. 

  

La Figura 5.9 muestra el comportamiento de la eficiencia termodinámica puntual. Observando 

en la misma figura se ve que existe una amplio intervalo de tiempo donde los perfiles de 

eficiencia de ambos problemas de control son relativamente similares, esto debido a que las 

relaciones de reflujo son muy cercanas. La enorme discrepancia de la eficiencia al inicio y al 

final de la obtención de reflujo es consecuencia de la utilización de la política de reflujo cero. 

Dicha política proporciona la máxima eficiencia termodinámica que el proceso puede 

desarrollar. 
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Figura 5.9 Perfiles de las eficiencias puntuales para los dos problemas de control óptimo.  
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En cuanto a la cantidad de destilado que puede obtenerse al resolver los dos problemas de 

control óptimo, se observa que el problema del máximo destilado considerando la política de 

reflujo cero obtiene una cantidad mayor de producto de casi el 7% respecto a la cantidad de 

destilado que se obtiene con el problema de la máxima eficiencia. La Figura 5.10 muestra el 

comportamiento de la acumulación de producto destilado. 
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Figura 5.10 Perfiles del destilado acumulado para los dos problemas de control óptimo.  
 

 

Ahora bien, al resolver el problema del máximo destilado respetando el valor mínimo de la 

relación de reflujo que permite la factibilidad de diseño, la diferencia entre los valores 

alcanzados por la eficiencia termodinámica son despreciables en ambos problemas de control, 

eficiencia máxima y máximo destilado. Además, la  diferencia entre las cantidades de 

producto obtenidas en ambos problemas de control es únicamente del 1.0% a favor del 

máximo destilado. 
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5.4.2 Caso de Estudio II: Separación de una mezcla Metanol/Etanol/Propanol (MEP) 
 

En este caso, además de resolverse el problema de control óptimo utilizando una mezcla 

ternaria casi equimolar, se comparan los resultados de utilizar una combinación de relaciones 

de reflujos constantes. El interés de esta mezcla básicamente es educativo, aunque cada uno de 

los componentes individuales tiene una función dentro de la industria química. Así entre otras 

posibilidades, el metanol es utilizado como carburante, el etanol como parte de las bebidas 

embriagantes y el propanol para obtener solventes para resinas.  

 

Para la obtención de las políticas de control óptimo de esta mezcla ternaria se retoman y 

complementan los datos descritos en la Tabla 4.2. La acumulación de líquido utilizada en las 

etapas de equilibrio de la columna y en el tanque de reflujo fue aproximadamente del 12% 

respecto a la cantidad inicial remanente en el calderín. 

 

Tabla 5.2. Datos para el problema de control óptimo utilizando la mezcla MEP. 
B0 = 100 moles  Presión = 1 atm 
V = 120 mol/h  Acumulación en platos = 1 mol 

xmetanol = 0.33  Acumulación en T. R. = 1 mol 
xetanol = 0.33   Número de Platos = 10 

xn-propanol = 0.34  Dx ,metanol = 0.986  
   Dx ,etanol = 0.976 

 
 
Al igual que en los casos posteriores, se considera la separación de la mezcla completa debido 

a que las necesidades energéticas del corte intermedio, corte entre un producto y otro, también 

influyen en la eficiencia termodinámica del proceso; es decir, se tienen dos cortes principales 

y un corte intermedio a los cuales se aplica el problema de control óptimo. 

 

En consideración a la factibilidad de diseño, el límite inferior de las relaciones de reflujo ha 

sido acotado a valores de RMIN  cuyos valores son  7.2122  para el caso del primer corte de 

producción, 0.7195  para el corte intermedio y 3.573  para el segundo corte de producción.  
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Pretendiendo justificar la separación entre los perfiles de las relaciones de reflujo encontradas 

mediante la solución del problema de control óptimo y el calculado para satisfacer la 

factibilidad del diseño se utiliza el índice de factibilidad de separación (IFS) definido como: 

 

BC

ABIFS
α
α

=      (5.11)

 

donde α es la volatilidad relativa de la mezcla binaria formada por el componente A y B o el 

componente B y C. El IFS permite conocer la facilidad de separación entre las mezclas 

binarias del primer y segundo corte. Un valor del IFS mayor a la unidad índica que la 

separación de la primera mezcla es más fácil, en caso contrario, que la separación de la 

segunda mezcla es la más fácil. El valor encontrado para el IFS de esta mezcla es de 0.865 lo 

cual significa que la separación entre el etanol y el n-propanol en esencia es más fácil que la 

separación entre el metanol y el etanol, sin embargo, un valor tan cercano a la unidad  no es 

concluyente en este sentido. Entonces,  en este caso, la diferencia entre la menor relación de 

reflujo que permite mantener la factibilidad de diseño y la política de control óptimo obtenida 

no puede ser atribuida a la facilidad o dificultad de separación de la mezcla sino a los 

requerimientos en la concentración del producto. 

 

La Figura 5.11 muestra el acotamiento utilizado así como el comportamiento de la relación de 

reflujo obtenida mediante la solución del  problema de control óptimo. La Figura 5.12 muestra 

el comportamiento de la eficiencia termodinámica puntual de la separación. La eficiencia 

promedio del proceso fue del 7.55%.  

 

Al igual que en el caso anterior, si se realiza un comparativo entre la eficiencia termodinámica 

optimizada y la calculada a un único reflujo constante, las diferencias que se obtienen son 

despreciables. Sin embargo, cuando el comparativo se realiza entre los resultados de la política 

de control óptimo y una política que combine diferentes relaciones de reflujos constantes, se 

tienen porcentajes favorables al proceso de optimización de hasta un 6.0% de ganancia en 

eficiencia termodinámica del proceso y hasta un 3.0% de ganancia en el destilado. 
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Figura 5.11 Perfil de relaciones de reflujo óptimo. 
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Figura 5.12 Perfil de eficiencias puntuales. 
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El comparativo entre las diferencias de la cantidad de calor introducida al proceso para la 

separación y la cantidad que se extrae mediante el condensador, permite observar diferencias 

de hasta un 3% mayor que en el proceso donde se utilizan combinaciones de relaciones de 

reflujo constante, y al igual que en el caso anterior, esto nos indica que el calor alimentado es 

aprovechado de forma más eficiente en la obtención del producto. 

 

El comportamiento de la concentración de los productos es mostrado mediante la Figura 5.13. 

El perfil que se obtiene es típico de la separación de una mezcla cuando el proceso de 

separación es operado a relaciones de reflujo constante, sin embargo, se observa el efecto de 

las fluctuaciones de dichas relaciones de reflujo.  

 

El uso de la política de control óptimo encontrada permitió obtener los siguientes porcentajes, 

referidos a las cantidades molares utilizadas en la mezcla inicial: En el primer período de 

producción se recuperó el 35.25% del Metanol total y para el segundo período de producción 

la recuperación fue del 43.30% del Etanol total.  
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Figura 5.13 Perfil de composiciones puntuales en el destilado. 
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5.4.3 Caso de Estudio III: Separación de una mezcla Hexano/Benceno/Tolueno (HBT) 
 

La utilización de esta mezcla ternaria tiene el propósito de resolver el problema de control 

óptimo de la máxima eficiencia termodinámica y realizar un breve comparativo con los 

resultados de utilizar una combinación de relaciones de reflujo constantes. Se ha recurrido a 

una distribución en la concentración de forma que sea el componente intermedio quien tenga 

la mayor concentración y permita observar la influencia que esto tiene en la solución. Cada 

uno de los componentes es usado en la industria química como materia prima en diferentes 

procesos. Así, entre otras posibilidades, el hexano, el benceno y el tolueno forman parte de las 

gasolinas y son utilizados en la elaboración de productos adhesivos y pinturas, además, el 

hexano es de uso común en la extracción de aceites de semillas y como disolvente en 

reacciones de polimerización. 

 

En la solución de este problema se contempló una acumulación de líquido en los platos y 

condensador-tanque de reflujo del 10% respecto a la cantidad inicial remanente en el calderín. 

Los datos utilizados se encuentran en la Tabla 5.3. Los tiempos de producción fueron 

establecidos de forma que se obtuviera una recuperación aproximadamente del 50% como 

producto del componente más volátil en el primer corte.  

 
Tabla 5.3. Datos para el problema de control óptimo utilizando la mezcla HBT. 

F0 = 220 moles  Presión = 1 atm 
V = 150 mol/h  Acumulación en platos = 1 mol 

xHexano = 0.30  Acumulación en T. R. = 10 mol 
xBenceno = 0.50   Número de Platos = 10 
xTolueno = 0.20  ,HexanoDx  = 0.802 

   ,BencenoDx = 0.952 
 

La Figura 5.14 muestra la política de las relaciones de reflujo que permiten obtener la máxima 

eficiencia termodinámica del proceso. Nuevamente se ha restringido el valor mínimo que 

puede adquirir la variable de control para que el perfil obtenido sea igual o esté por encima del 

perfil de las relaciones de reflujo más bajas (RMIN) que permiten la factibilidad del diseño.  Por 

limitaciones del equipo de cómputo, cada uno de los cortes de producción y el corte 

intermedio fueran divididos en intervalos de tiempo más pequeños, sin embargo,  cada uno de 

los cortes de producción cumple con los requerimientos del  producto deseado.  
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En esta Figura 5.14, se puede observar para los cortes de producción que en el primero se 

requieren valores mayores para la relación de reflujo que en el segundo, además, es notable 

que el corte que con valores mayores en la relación de reflujo también utiliza un período de 

tiempo más grande, esto como consecuencia de las especificaciones en la concentración del 

producto. 

 

En este caso,  la diferencia en tiempos de producción y valores de relación de reflujo  puede 

ser explicada por la dificultad en la separación de la mezcla, entonces, utilizando el IFS el cual 

es de 0.578, se observa que la mezcla formada por Hexano y Benceno es más difícil de separar 

que la mezcla formada por Benceno y Tolueno.  

 

Esta dificultad de separación también puede ser sustentada a partir de considerar la diferencia 

entre los puntos de ebullición de los componentes individuales ya que la diferencia entre el 

Hexano y el Benceno es más pequeña que la diferencia entre el Benceno y el Tolueno (11.3 K 

para Hexano-Benceno y 30.6 K para Benceno-Tolueno). 
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Figura 5.14 Perfil de relaciones de reflujo óptimo. 
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Los perfiles de las eficiencias puntuales son presentados en la Figura 5.15. La eficiencia 

promedio de todo el proceso es del 12.63%.  
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Figura 5.15 Perfil de eficiencias puntuales. 
 

Los perfiles de la composición del producto se muestran en la Figura 5.16. Como era de 

esperarse, la concentración del componente más volátil disminuye lentamente por la acción de 

las relaciones de reflujo altas. Caso contrario sucede con el corte intermedio, donde las 

relaciones de reflujo bajas permiten la caída acelerada de la concentración del componente 

más volátil, y por consiguiente el incremento en la concentración del componente que le sigue 

en volatilidad. 

 
La combinación de las dos últimas relaciones de reflujo permite alcanzar la concentración del 

segundo corte de producción, según especificaciones dadas; es decir, al inicio del corte la 

concentración del benceno se enriquece rápidamente, hasta el punto donde es necesario utilizar 

una relación de reflujo mayor que logre que el corte cumpla con la especificación de producto 

deseada. Como era de esperarse, el Tolueno apenas se presenta en trazas en este segundo corte 

de producción debido a la diferencia en los puntos de ebullición por lo que no ha sido 

considerado en la Figura 5.16.  
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Figura 5.16 Perfil de composiciones puntuales en el destilado. 
 
 

Bajo las consideraciones de estas políticas de control obtenidas, en el primer corte de 

producción se logra obtener el 51.21% del Hexano alimentado y para el segundo corte de 

producción se obtiene el 41.4% del Benceno alimentado.  

 

El comparativo entre los resultados de la política de control óptimo y una política de 

combinaciones de relaciones de reflujo constantes permite obtener hasta el 5% de ganancia en 

la eficiencia termodinámica del proceso y hasta un 5% de ganancia en la obtención de 

producto.  

 

Las diferencias entre las cantidades de calor introducido y el extraído en el condensador, 

observan diferencias de hasta un 10% mayor que en el proceso donde se utilizan 

combinaciones de relaciones de reflujo constante, lo que índica que el calor alimentado se 

aprovecha más eficiente en la obtención del producto. 
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5.4.3 Caso de Estudio IV: Separación de una mezcla Hexano/Benceno/Clorobenceno 
(HBC) 
 

Al igual que las otras mezclas utilizadas en este trabajo, la separación de esta mezcla tiene el 

interés académico con el propósito de resolver el problema de control óptimo de la máxima 

eficiencia termodinámica, así  como de comparar los resultados utilizando una política de 

combinaciones de relaciones de reflujos constantes. Como componente puro el clorobenceno, 

al igual que el hexano y el benceno, son utilizados en la industria química como solventes y en 

síntesis orgánica. 

 

Pretendiendo observar la influencia de la concentración del componente más pesado en la 

solución del problema, se ha utilizado a una mezcla inicial que tiene al clorobenceno en mayor 

concentración. La Tabla 5.4 muestra los datos y restricciones utilizadas en la solución del 

problema de control óptimo de la mezcla HBC. La acumulación de líquido en los platos y en 

el condensador-tanque de reflujo utilizada fue del 13.3% de la alimentación inicial. 

 

Tabla 5.4. Datos para el problema de control óptimo utilizando la mezcla HBC. 
F0 = 300 moles  Presión = 1 atm 
V = 200 mol/h  Acumulación en platos = 2 mol 

xHexano = 0.20   Acumulación en T.R. = 10 mol 
xBenceno = 0.30   Número de Platos = 15 

xClorobenceno = 0.50  Dx ,Hexano  = 0.821 
   Dx ,Benceno  = 0.986 

 

 

Para este caso se utilizó el enfoque de solución propuesto por Farhat y col. (1990) consistente 

en utilizar una aproximación lineal, exponencial o polinomial para el comportamiento de la 

variable de control. Por tanto, se empleó un polinomio de segundo orden de la forma 

.  2ctbtaRt ++=

 

El uso de este enfoque para la política de control es justificado porque proporciona una forma 

sencilla de decisión, así como facilita la solución matemática del modelo ya que este tipo de 

comportamiento permite eliminar variables del sistema. Otra justificación se tiene al 

considerar que se puede utilizar  un elemento de control más sencillo. 
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Entonces, la función del método de optimización utilizado por SNOPT fue determinar los 

valores óptimos de los coeficientes del polinomio que permitieron alcanzar la máxima 

eficiencia termodinámica. Estos valores se proporcionan en la Tabla 5.5. Adicional a las 

variables de estado, el tiempo de producción en cada una de las secciones fue considerada 

como una variable más. 

 

Tabla 5.5. Coeficientes óptimos para el comportamiento polinomial de la variable de 
control. 

CORTE a b c 

  5.5000 -0.394500 15.62110
Primero 

10.9940 -0.009155    0.00313

10.9940 0.374000 -5.63050
Intermedio 

6.3310 -0.676390 0.34539

Segundo 6.0000 -6.089397 -3.02271

 

 

El perfil de las relaciones de reflujo obtenidas se muestra en la Figura 5.17. También se 

presenta la cota mínima de la relación de reflujo que permite la factibilidad de diseño. Se 

cumple que el perfil de la relación de reflujo óptima es igual o se encuentra por encima de la 

cota mínima. 

 

Durante el proceso de separación se obtuvieron los siguientes porcentajes, referidos a las 

cantidades molares utilizadas en la mezcla inicial: En el primer período de producción se 

recuperó el 77% del Hexano alimentado y para el segundo período de producción la 

recuperación fue del 39.34% del Benceno alimentado.  

 

Estos resultados son la consecuencia de haber obtenido relaciones de reflujo altas durante un 

período de tiempo mayor. Por supuesto, esta política es necesaria para satisfacer la restricción 

impuesta a la concentración promedio de producto deseado. Además, utilizando el IFS 

(0.384), el cual permite conocer la facilidad de separación entre las mezclas binarias de 

Hexano y Benceno del primer corte y del Benceno y Clorobenceno del segundo corte, se 
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observa que la separación de la primera mezcla es más difícil que la separación de la segunda 

mezcla.  
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Figura 5.17 Perfil de relaciones de reflujo óptimo. 
 

 

Un comparativo entre los puntos de ebullición de los componentes reitera esta facilidad o 

dificultad de separación, ya que en la primera mezcla binaria se tiene una sólo una diferencia 

de 11.3 K, mientras que en la segunda mezcla binaria se tiene una diferencia de 51.7 K. 

Entonces, esto implica tener que utilizar relaciones de reflujo mayores, acción que impacta 

directamente en un mayor tiempo de separación debido a que se parte de concentraciones más 

altas a la promedio necesaria en el producto. 

 

En el caso del segundo corte, la política de reflujo encontrada es menor y la duración obtenida 

para la misma es muy pequeña lo cual podemos atribuir al hecho de que esta mezcla es 

formada en gran parte por Benceno y Clorobenceno, mezcla que es más fácil de separar según 

lo establecido por el IFS y la diferencia entre los puntos de ebullición. Entonces, si la política 
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de control óptimo nos permite hacer uso de una relación de reflujo más baja, se tiene por 

consecuencia, la utilización de tiempos de producción menores para cumplir con la 

especificación del producto deseado. 

 

Al igual que en el caso anterior, se verifica que la utilización de relaciones de reflujo mayores 

hace que la diferencia entre los valores de acotamiento de la relación de reflujo y la política de 

control óptimo calculada sea mayor cuando se predice una mayor dificultad de separación 

entre las mezclas; esto puede ser observado también en la Figura 5.17. 

 

El efecto del comportamiento polinomial de la relación de reflujo en la eficiencia 

termodinámica puntual del proceso puede ser observado en la Figura 5.18. En ella, se nota que 

esta función también tiene un comportamiento polinomial. La eficiencia termodinámica 

promedio del proceso es del 6.96%.  

 

En la Figura 5.19 se observa el comportamiento de las composiciones en el destilado. Como 

en el primer corte se parte del estado estable (reflujo total), la utilización de relaciones de 

reflujo altas permite que el perfil de concentraciones cambie muy lentamente. Por ello el 

proceso tiene que  trabajar durante un período de tiempo mayor para lograr satisfacer las 

especificaciones del producto deseado.  

 

A concentraciones altas la utilización de relaciones de reflujo bajas incide en una variación 

más acelerada de la concentración requiriéndose menores tiempos para obtención del 

producto. Sin embargo, cuando el tiempo de producción se fija, la utilización de relaciones de 

reflujo menores sólo es adecuada si permiten obtener el producto deseado. 

 

Una limitante que tiene la utilización de relaciones de reflujo relativamente bajas es su efecto 

directo en la cantidad de producto que puede recuperarse, tal y como ocurre para el segundo 

corte de producción en este caso. 
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Figura 5.18 Perfil de eficiencias puntuales. 
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Figura 5.19 Perfil de composiciones puntuales en el destilado. 
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El comparativo entre la política de control óptimo y la política de combinaciones de relaciones 

de reflujo constantes sin optimizar produce resultados favorables al proceso de optimización, 

ya que se obtienen ganancias de hasta un 6% en la eficiencia termodinámica del proceso 

optimizado respecto al no optimizado. Además de la ganancia observada, también se tiene un 

incremento en la cantidad de producto obtenida de hasta un 5% en el proceso optimizado 

respecto al no optimizado.  

 

La diferencia entre la cantidad de calor que se alimenta al proceso y la cantidad de calor que se 

extrae por el condensador es favorable hasta en un 9% en el proceso optimizado que en el 

proceso que utiliza una combinación de relaciones de reflujo constante. 
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6  CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES  
 

6.1 Conclusiones 
 

En esta sección se presentan las principales conclusiones derivadas del trabajo desarrollado 

durante el planteamiento y solución del problema de control óptimo de la máxima 

eficiencia termodinámica. 

 

Caracterización y planteamiento del problema de control óptimo de la máxima 

eficiencia termodinámica: 

 

• Se logró la caracterización y planteamiento de la ecuación de eficiencia termodinámica 

para una columna de destilación discontinua como una combinación de los conceptos 

de la primera y segunda ley de la termodinámica. Dicha caracterización permitió 

formular el problema de control óptimo de la máxima eficiencia termodinámica y elegir 

la estrategia de solución  adecuada. 

 

• El planteamiento del problema de control óptimo conservó un enfoque general de 

solución, pero debido a las restricciones en la dimensionalidad del sistema a resolver, 

únicamente se estudiaron problemas de interés académico y cuyos datos de equilibrio 

líquido-vapor estuvieran disponibles en la literatura del área. 

 

Metodología de solución: 

 

• El método de solución NLP proporcionado por el software SNOPT (Gill y col, 

2001) resultó ser efectivo en la solución del problema de control óptimo de la 

máxima eficiencia termodinámica. 

 

• La estrategia para la solución del problema de control consistió en determinar 

puntos de inicio factibles utilizando como referencia una relación de reflujo 
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constante y restringir el rango de optimización a un corte  de producción o  de 

desecho. 

 

• En los casos de las mezclas ternarias, la optimización del último corte o sección se 

hizo difícil porque sólo quedaban trazas del componente más volátil en las partes 

cercanas al calderín, mientras que en el domo, dicho componente se encontraba en 

cantidades que no podían ser despreciadas. En consecuencia, el sistema de 

ecuaciones inicialmente grande y disperso se volvió cada vez más complejo en 

aquellos sectores donde se presentó la falta de uno de los componentes de la mezcla. 

La dificultad se incrementa cuando se requiere aumentar la cantidad de puntos de 

colocación utilizados en la discretización, provocando a su vez, un aumento en la 

dimensionalidad del sistema y las no linealidades. Por tanto, para lograr la 

convergencia fue necesario proporcionar valores muy cercanos al óptimo para todas 

las variables de estado. 

 

Resultados de la experimentación numérica: 

 

• Como solución al problema de control de la máxima eficiencia termodinámica se 

obtuvieron los perfiles óptimos de la variable de control, Rt, para todos los casos de 

estudio, así como, los perfiles del comportamiento de la concentración del destilado 

y de la eficiencia puntual del proceso. 

 

• En el primer caso se realizó el comparativo entre los resultados del problema del 

máximo destilado y el problema de la máxima eficiencia termodinámica, 

observándose que al aplicar políticas de reflujo cero en el primer problema se 

obtienen mejores resultados en la cantidad de destilado total obtenida respecto al 

problema de la máxima eficiencia, pero valores similares para la eficiencia 

termodinámica promedio en ambos casos. Cuando se respeta la condición de 

factibilidad de diseño impuesta a la relación de reflujo (Rt ≥RMIN), ambos problemas 

de control predicen resultados similares en ambas variables. Estos resultados no 

pueden ser generalizados debido a que es necesario realizar otros estudios 
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comparativos al respecto pero pueden servir como punto de partida para algún 

trabajo futuro que pretenda establecer diferencias o similitudes entre estos 

problemas de control óptimo. 

 

• En todos los casos, el comparativo realizado entre la política de control de la 

máxima eficiencia y la política de combinación de relaciones de reflujo constantes 

no optimizada, permiten concluir que se pueden lograr ganancias a favor del 

proceso optimizado de hasta un 6% en la eficiencia termodinámica y de hasta un 6% 

en el destilado. 

 

• En todos los casos se observó que la diferencia entre la cantidad de calor que se 

alimenta al proceso y la cantidad de calor que se extrae por el condensador es 

favorable al proceso optimizado hasta en un 10% respecto al proceso que utiliza una 

combinación de relaciones de reflujo constante, lo cual lleva a concluir que en el 

proceso optimizado la energía es utilizada de forma más eficiente para la obtención 

del producto que se desea. 

 

6.2 Recomendaciones 
 

Está establecido que en algunos casos el incremento de la relación de acumulación de 

líquido respecto a la carga inicial produce mejores perfiles en la separación de las mezclas, 

sin embargo, en otros casos el efecto no es notable. También se conoce que la relación de 

reflujo utilizada para la separación tiene un impacto directo en la acumulación de la 

columna (Rose y col., 1950; rose y col., 1952; Converse y Huber, 1965; Distefano, 1968, 

Doménech y Enjalbert, 1974; Seader y Henley, 1998; Stichlmair y Fair, 1998; Furlonge y 

col., 1999) , principalmente en condiciones de bajo reflujo, entonces, la acumulación y la 

relación de reflujo son dos cantidades del proceso que se encuentran interrelacionadas entre 

sí y que impactan directamente en la cantidad y calidad de producto que puede obtenerse en 

el proceso de destilación. Por supuesto, este impacto también se refleja en los 

requerimientos energéticos del proceso y por consecuencia en la eficiencia termodinámica 

del mismo. 
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Ahora bien, durante el desarrollo de este trabajo se comprobó que la cantidad y 

características del producto son impactados por la cantidad de reflujo utilizada, sin 

embargo, no se contempló el efecto que puede tener la acumulación de la columna en la 

eficiencia termodinámica del proceso de separación, por tanto, se recomienda realizar 

trabajos tendientes en ese sentido. 

 

Por otro lado, como el reflujo utilizado en el proceso se introduce a la columna por el domo 

del equipo como una única corriente, también se plantea como recomendación observar el 

efecto, en la eficiencia termodinámica, de utilizar la derivación de una porción del reflujo 

(reflujo finito) hacia otras secciones del proceso tales como el calderín o cualquiera de los 

platos. Esta derivación del reflujo únicamente es utilizada para llevar al proceso hasta el 

estado estable (Gonzaléz-Velasco y col., 1987), pero no se cuenta con información que 

permita establecer que es utilizada en experimentación numérica o en la práctica durante la 

obtención de producto. 
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APÉNDICE 1 
Método Corto basado en Fenske-Underwood-Gilliland (FUG) 

 

El método corto que se presenta fue propuesto por Diwekar (1988). Este método considera 

que una columna de destilación discontinua puede ser considerada como una columna de 

destilación continua con alimentación cambiante en el tiempo tal y como se presenta en la 

Figura A1.1. Para el desarrollo del método también se consideran: Flujos molares 

constantes, taza de vaporización constante, volatilidades relativas constantes a través de la 

columna y acumulación de líquido y vapor despreciable. 

 

 

 

 
 

 

Figura A1.1. Esquema de una columna de destilación discontinua considerando que la 
acumulación del calderín es alimentada continuamente al primer plato. 
 

Balance global de materia considerando a F como la alimentación: 
 

1+
−=

R
V

dt
dB        ;      ( ) FB =0  Ec. (A1.1) 
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Balance parcial para el componente clave (k) sobre una diferencial de tiempo: 

 

( )
( )[ ]

dt
Bxd

R
Vx

k
Bk

D −=
+1

  Ec. (A1.2) 

 

Sustituyendo la ecuación (A1.1) en la ecuación (A1.2) se obtiene: 

 
( )

( )
( ) ( )[ k

D
k

B

k
B xx

BR
V

dt
dx

−
+

=
1

]        ;        ( ) ( )k
F

k
B xx =0  Ec. (A1.3) 

 

En consideración a que la acumulación de líquido y vapor en la columna es ignorada, la 

ecuación de Raleigh es aplicable: 

 
( ) ( ) ( )dBxBdxdBx i

B
i

B
i

D +=  Ec. (A1.4) 

 
( )

( ) ( ) B
dB

xx
dx

i
B

i
D

i
B =
−

 Ec. (A1.5) 

 

Ahora bien, sustituyendo la ecuación (A1.3) en la ecuación (A1.1) se obtiene el valor para 

el lado derecho de la ecuación (A1.4): 

 
( )

( ) ( )k
B

k
D

k
B

xx
dx

B
dB

−
=  Ec. (A1.6) 

 

Entonces, combinando las ecuaciones (A1.5) y (A1.6) se obtiene: 
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claveComponenteki

ni
 

,,2,1
=≠

= …
 Ec. (A1.7) 

 

Aplicando aproximaciones mediante diferencias finitas, la ecuación (A1.7) se convierte en: 
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    ( ) ( )
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k
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D
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i
B xx
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Las relaciones funcionales entre xD y xB son dadas a partir de la ecuación de Hengestebeck-

Geddes: 

 

    ( )
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= …

 Ec. (A1.9) 

 

donde la constante de la ecuación (A1.9) es equivalente al número mínimo de platos, Nmin, 

dados por la ecuación de Fenske, es decir, C1≡Nmin y esta Nmin  puede ser obtenida mediante 

la utilización de la correlación de Gilliland: 

 

    ( )(
( )

)
⎥
⎦

⎤
⎢
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−+
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XX
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+

−
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R
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+
−

=
N

NNY  Ec. (A1.10) 

 

La relación de reflujo mínima, Rmin u, es obtenida utilizando las ecuaciones de Underwood, 

considerando que la alimentación se encuentra a la temperatura de ebullición: 

 

    
( )

0
1

=
−∑

=

n

i i

i
Fi x
φα

α
  Ec. (A1.11) 

 

    
( )

∑
= −

=+
n

i i

i
Di

u
x

R
1

min 1
φα

α
  Ec. (A1.12) 

 

El método establece además que se debe cumplir una condición adicional provista por la 

relación: 

 

    ε≤−=
R

R
R

R
G gu minmin  ;    donde ε es el error permitido Ec. (A1.13) 
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La cual permite igualar las relaciones de reflujo mínimas predichas por las ecuaciones de 

Underwood y la correlación de Gilliland. 

 

La derivada de G respecto a C1 necesaria para el método de Newton-Raphson es: 
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APÉNDICE 2 
Resultados Numéricos de los Casos de Estudio. 

 

 

 

CASO I: Mezcla Ciclohexano/Tolueno. 
Problema de 

Control 
D Total 
(moles) 

η  Promedio 
(%) 

QB Total 
(J) 

QC Total 
(J) 

Rt Promedio 
(mol/mol) 

Máxima 
Eficiencia (Rt 
acotada) 

32.1012 15.90 3901314.6721 3883787.3901 2.7752 

Máxima 
Eficiencia (Rt 
relajada hasta 
9.5) 

31.6820 15.73 3902093.8541 3884425.0446 2.8368 

Máxima 
Eficiencia (Rt 
relajada hasta 
10.0) 

31.4594 15.60 3902101.3610 3884530.5405 3.0465 

Máximo 
Destilado 
(Rt ≥ 0.0) 

34.5966 15.96 3905976.6962 3887896.6594 3.4987 

Máximo 
Destilado (Rt 
acotada) 

32.5964 15.97 3905514.7847 3887690.7758 2.7000 

 

 

 

Políticas de combinaciones de Rt sin optimizar. 
η prom. 

(%) 
t1

(hr) R1
t2

(hr) R2
t3

(hr) R3
t4

(hr) R4
t5

(hr) R5 RProm.
D 

(mol) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 

15.880 0.200 2.5215 0.200 3.0000 0.20 2.7000 0.200 3.0000 0.200 2.5215 2.7488 32.083 3899918.92 3882532.98

15.810 0.100 2.5215 0.300 3.0000 0.20 2.7000 0.150 3.0000 0.250 2.5215 2.7722 31.883 3898780.78 3881609.52

15.780 0.100 2.5215 0.400 3.0000 0.25 2.7000 0.050 3.0000 0.200 2.5215 2.7817 31.800 3898545.34 3881435.2

15.740 0.050 2.5215 0.250 3.0000 0.10 2.7000 0.285 3.0000 0.315 2.5215 2.7956 31.697 3898029.14 3881036.18

15.570 0.100 2.5215 0.400 3.3700 0.25 2.5215 0.050 2.7000 0.200 2.5215 2.8695 31.318 3896499.25 3879840.57

15.530 0.100 2.5215 0.400 3.4400 0.25 2.5215 0.050 2.5215 0.200 2.5215 2.8883 31.229 3896092.93 3879525.79

15.330 0.175 3.4400 0.125 2.5215 0.30 2.5215 0.100 2.5215 0.300 3.4400 2.9573 30.701 3898288.75 3881416.53

15.130 0.278 3.6000 0.122 2.5215 0.20 2.5215 0.200 2.5215 0.200 3.6000 3.0354 30.239 3895891.36 3879438.22

15.574 0.200 3.1000 0.200 3.1000 0.20 3.0000 0.200 2.5215 0.200 2.5215 2.8500 31.304 3896225.1 3879587.79
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Caso II: Mezcla Metanol/Etanol/n-Propanol. 
Corte D Total 

(moles) 
η  Promedio 

(%) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 
Rt Promedio 

(mol/mol) 

1 11.532 6.541 4794874.11 4785089.86 9.5164 

Desecho 32.165 8.829 9739500.70 9705601.87 7.0525 

2 14.639 6.6095 6711939.38 6701815.65 10.2256 

 

 

Políticas de combinaciones de Rt sin optimizar para el primer corte (producción) 
η prom. 

(%) 
t1

(hr) R1
t2

(hr) R2
t3

(hr) R3
t4

(hr) R4
t5

(hr) R5 RProm.
D 

(mol) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 

6.5230 0.0417 7.2122 0.3583 10.00 0.2 10.500 0.2 9.00 0.2 8.63 9.5107 11.4946 4793673.30 4784077.01

6.4962 0.0417 7.2122 0.4583 10.50 0.1 9.7500 0.1 9.00 0.3 8.63 9.5771 11.4444 4793368.24 4783835.29

6.4200 0.1000 7.2122 0.5000 11.00 0.2 7.2122 0.1 11.45 0.1 11.45 9.9530 11.3114 4793811.78 4784232.21

6.3882 0.0417 7.2122 0.4583 11.00 0.1 7.2122 0.1 8.10 0.3 10.00 9.8730 11.2441 4793259.89 4783812.08

6.3666 0.0417 7.2122 0.4583 10.46 0.1 7.2122 0.1 8.00 0.3 11.00 9.9168 11.2007 4793654.98 4784167.98

 

 

 

Políticas de combinaciones de Rt sin optimizar para el corte intermedio (desecho). 
η prom. 

(%) 
t1

(hr) R1
t2

(hr) R2
t3

(hr) R3
t4

(hr) R4
t5

(hr) R5 RProm.
D 

(mol) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 

8.7560 0.0417 10.0 0.7583 4.000 0.40 11.0 0.6 9.18 0.2 9.18 7.6000 32.0843 9741756.884 9707847.209

8.7481 0.0417 10.0 0.7583 4.000 0.30 11.0 0.7 9.00 0.2 11.1 7.6340 32.0446 9742074.911 9708144.823

8.6830 0.0417 10.0 0.7583 3.575 0.30 11.0 0.7 12.00 0.2 10.0 8.4107 32.0005 9745103.751 9711325.183

8.6356 0.0417 10.0 0.9583 4.060 0.40 13.0 0.3 13.00 0.3 13.0 8.6562 31.7466 9743814.853 9710150.002

8.6349 0.0417 10.0 0.6083 3.000 0.75 11.4 0.3 10.00 0.3 12.0 8.7000 31.9982 9746898.319 9713054.725

8.4960 0.0417 10.0 0.7583 3.098 0.40 15.0 0.6 15.00 0.2 15.0 10.3806 31.6727 9748866.619 9715337.761

8.3230 0.0417 10.0 0.7583 2.834 0.40 20.0 0.4 20.00 0.4 16.9 12.6685 31.3267 9750562.879 9717302.105

 

 

 

Políticas de combinaciones de Rt sin optimizar para el segundo corte (producción). 
η prom. 

(%) 
t1

(hr) R1
t2

(hr) R2
t3

(hr) R3
t4

(hr) R4
t5

(hr) R5 RProm.
D 

(mol) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 

6.6004 0.0417 9.497 0.7583 10.00 0.2 11.00 0.1 11.0 0.2675 10.18 10.2358 14.6145 6710415.42 6700227.05

6.5400 0.0417 9.497 0.3583 6.000 0.6 14.75 0.1 12.0 0.2675 12.00 11.5500 14.5837 6712215.18 6701892.40

6.4960 0.0417 9.800 0.6583 6.700 0.1 20.00 0.1 20.0 0.4675 20.00 13.2873 14.5272 6713013.57 6702395.83

6.3587 0.0417 9.497 0.3583 4.077 0.6 20.00 0.1 20.0 0.2675 20.00 15.4976 14.4797 6714171.75 6703622.58

 

 110



Caso III: Mezcla Hexano/Benceno/Tolueno. 
Corte D Total 

(moles) 
η  Promedio 

(%) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 
Rt Promedio 

(mol/mol) 

1 39.7923 5.54 13994119.36 13985602.69 10.4007 

Desecho 60.346 12.02 9577387.67 9540446.09 4.1216 

2 48.284 13.55 6679243.51 6648197.33 3.4633 

 

 

Políticas de combinaciones de Rt sin optimizar para el primer corte (producción). 
η prom. 

(%) 
t1

(hr) R1
t2

(hr) R2
t3

(hr) R3
t4

(hr) R4
t5

(hr) R5
t5

(hr) R5 RProm.
D 

(mol) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 

5.5146 0.5 9 0.5 9.5 0.5 9.50 0.5 11.60 0.5 11.6 0.5 11.6 10.4668 39.6421 13994952.75 13986487.65

5.4294 0.5 12 0.5 12.0 0.5 9.00 0.5 9.00 0.5 11.0 0.5 11.2 10.7000 38.9395 13984817.65 13976697.00

5.3385 0.5 12 0.5 12.0 0.5 8.35 0.5 8.35 0.5 13.0 0.5 13.0 11.1154 38.3000 13986006.87 13978138.18

5.2710 0.5 13 0.5 13.0 0.5 8.00 0.5 8.00 0.5 13.4 0.5 13.4 11.4650 37.8036 13983271.82 13975623.28

 

 

Caso IV: Mezcla Hexano/Benceno/Ciclobenceno. 
Corte D Total 

(moles) 
η  Promedio 

(%) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 
Rt Promedio 

(mol/mol) 

1 48.4941 5.0885 18116026.77 17878188.24 10.1346 

Desecho 46.4677 6.7608 13978537.96 13759039.67 7.7506 

2 14.5831 9.3975 2738816.15 2691716.12 4.6173 

 

 

Políticas de combinaciones de Rt sin optimizar para el primer corte (producción). 
η prom. 

(%) 
t1

(hr) R1
t2

(hr) R2
t3

(hr) R3
t4

(hr) R4
t5

(hr) R5 RProm.
D 

(mol) 
QB Total 

(J) 
QC Total 

(J) 

5.0510 0.25 5.5 0.250 5.5 0.500 12.0 0.7 12 0.9061 11.5 10.5810 48.3270 18127718.16 17909338.41

4.8801 0.25 5.0 0.250 5.0 0.500 15.0 0.5 15 1.1061 10.5 11.7875 46.6340 18133255.53 17919772.47

4.7870 0.50 15.0 1.027 15.0 0.273 5.0 0.2 5 0.6061 10.0 12.0180 45.8932 17994742.22 17791952.35

4.8843 0.50 15.0 1.027 15.0 0.373 15.0 0.3 5 0.4061 5.0 12.2864 47.3042 17967816.71 17768720.09
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