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RESUMEN 
 
En este trabajo se hizo un estudio de la columna de destilación para poder 
obtener un modelo matemático general que describa las interrelaciones entre las 
variables  más importantes que rigen un proceso de destilación. En el capítulo 2 
se estudió una columna de destilación binaria en forma simplificada para que 
pueda ver la estructura básica de las ecuaciones que intervienen en el modelo. En 
el capítulo 3 se obtuvo el modelo de una columna de destilación multicomponente 
que tengan multi-reflujos y multi-intercambiadores de calor.  Dicho modelo fue 
obtenido por medio de balances de masa y energía, como también ciertas 
relaciones hidrodinámicas. 
 
 
 
ABSTRACT 
 
In this work a study of the distillation column was made to be able to obtain a 
general mathematical model that describes the interrelations among the most 
important variables that govern a distillation process. In the chapter 2 a column of 
binary distillation was studied in simplified form so that we can see the basic 
structure of the equations that they intervene in the model. In the chapter 3 was 
found the model of a column of distillation multi-component that has multi-
refluxes and multi-exchanger of heat.  This model was obtained by means of 
balances of mass and energy, as well as certain hydrodynamic relationships. 
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INTRODUCCIÓN 
 
La destilación es la operación que incluye la evaporación parcial de la mezcla a separar 

y la condensación sucesiva de los gases formados, efectuada una o varias veces. 

Como resultado de la condensación se obtiene un líquido cuya composición se 

distingue con la mezcla inicial (Kasatkin, A.G., 1985). Esta operación es la más 

empleada en las refinerías de petróleo, industrias metalúrgicas y químicas. Por lo tanto 

una gran parte de la energía usada en estas fábricas es consumida por los procesos de 

destilación.  

Simular un proceso por medio de una computadora hace posible la experimentación 

controlada en situaciones donde experimentos serían imprácticos o prohibitivos por el 

costo. Las funciones de un modelo matemático son generalmente consideradas como 

las de predicción y comparación para que de una manera lógica se puedan pronosticar 

ciertos resultados. 

Cualquier planta de destilación puede ser manipulada por medio de una planta 

controladora para mejorar las respuestas del proceso. Esto se hace por medio de un 

dispositivo o controlador que hace llegar una retroalimentación a las entradas del 

sistema. Para el caso de la destilación podría ser una mejora en la pureza de los 

elementos o compuestos a destilar. 

En la actualidad en la literatura se pueden encontrar técnicas de control, optimización e 

inteligencia artificial para columnas de destilación multicomponente. Un caso puede ser 

la aplicación de un identificador neuronal para la representación del sistema (Steck, J., 

1991). Otro puede ser la aplicación de un control inteligente para poder llevar el sistema 

a las condiciones deseadas o requeridas (Musch, H.E., 1994). También se puede 

encontrar métodos de optimización para reducir los costos por capital de los productos 

destilados (Becerra, V.M., 1994) entre otros. 

Para poder diseñar ó probar cualquier técnica de las antes mencionadas, se necesita 

tener un generador de señales reales (planta) para analizar las simulaciones o 

resultados del proceso. Por lo tanto el primer paso de vital importancia es encontrar  un 

modelo matemático que describa el comportamiento de las columnas de destilación 

existentes.  

Para que un modelo matemático pueda representar un proceso de destilación industrial 

lo más aproximado posible, se necesita calcular las variables más importantes que 

intervienen en el proceso de una forma general y precisa. Para esto el modelo deberá 

incluir balances de masa y energía para cada etapa o plato así como también fórmulas 

y leyes que estén validadas en la física moderna para los cálculos hidrodinámicos y 

termodinámicos.  



 

Se han propuesto numerosos métodos para el modelado y simulación de procesos de 

separación en arreglos de múltiples etapas. En la mayoría de ellos deben utilizarse 

algoritmos computacionales ya que involucran sistemas de ecuaciones de elevada 

dimensión. El modelo matemático se desarrolla a partir de los balances de materia y 

energía y de las relaciones de equilibrio, pudiéndose complicar tanto como se desee, 

incluyendo términos como eficiencia de etapa, caídas de presión, reacciones químicas, 

mezclado en los platos, etc. 

En general, la complejidad que plantean los modelos que contemplan efectos de 

mezclado, pérdidas de calor a través de las paredes y caídas de presión, entre otros 

factores, hacen dificultosa la resolución. Por esta razón se han propuesto modelos 

simplificados en mayor o menor grado. 

Según se conoce, para modelar cualquier sistema, entre ellos los equipos de 

separación de mezclas multicomponentes, los ingenieros recurren a un modelo. 

También se sabe que pueden existir, para el mismo fenómeno a describir, varios 

modelos, según el conjunto de hipótesis y la estrategia de modelado seleccionada. 

En efecto, tradicionalmente a una columna de destilación o cualquier equipo de 

separación multicomponente se le asocia a una cascada de etapas. En otros términos, 

los modelos tradicionales involucran naturalmente el concepto de etapas, que si bien 

parecen corresponderse aceptablemente a un equipo de bandejas o platos, no 

podemos afirmar lo mismo acerca de la alternativa tecnológica que emplea rellenos, 

cualquiera sea su tipo. Aquí el problema es que las corrientes de líquido y vapor fluyen 

en contracorriente intercambiando calor y materia en forma continua, no a tramos como 

lo impone el concepto de etapas, ya sean teóricas o afectadas por una eficiencia de 

separación (Warren, 1988). Por lo tanto, para este caso, el concepto de etapas no 

parece el más natural, y no pocos problemas han creado en el diseño de ciertos 

equipos el tratar de hacer corresponder los resultados de los modelos existentes (en la 

mayoría discretos o por etapas) con la realidad del sistema de relleno a utilizar en la 

columna. Esta situación puede explicarse en función de lo arraigado que históricamente 

se encontraba el concepto de etapas, en el momento de la aparición de la alternativa 

tecnológica basada en rellenos. 

 

 

El problema científico del presente trabajo: Está dado en que existen hoy en día una 

gran variedad de diseño de columnas de destilación y es necesario encontrar un 

modelo matemático que pueda adaptarse a cualquier condición de trabajo. Por lo tanto 



se necesita que sea para casos generales y no incluya restricciones en el número de 

platos, tipos de mezclas a destilar, número de componentes de la mezcla, las medidas 

físicas de la torre, cantidad, longitud y dirección de los reflujos internos, lugar y tipos de 

intercambiadores de calor, entre otros.  

El objetivo del presente trabajo es: Modelar teóricamente las columnas de destilación 

binaria y multicomponente. 

Para lograr el objetivo del trabajo fueron planteados los siguientes objetivos 
específicos: 

 Revisar el estado del arte de la modelación matemática en el campo de la 

ingeniería química y propiamente de las columnas de destilación 

 Establecer las principales características de los sistemas de destilación 

 Realizar un análisis de las principales variables de un sistema de destilación 

 Obtener el modelo matemático de una columna de destilación binaria 

 Obtener el modelo matemático de una columna de destilación multicomponente    

La hipótesis científica  del trabajo parte del hecho de que: Con la caracterización 

adecuada de las columnas de destilación es factible conformar modelos matemáticos, 

que permitan describir el comportamiento e interrelación de los principales parámetros 

en la destilación binaria y multicomponente. 

Los métodos de investigación utilizados son los siguientes: 

1. Método de investigación bibliográfica  que reporta la modelación matemática de 

las columnas de destilación. 

2. Método de investigación teórica para caracterizar el objeto de estudio así como 

sus principales variables. 

3. Método de la modelación matemática de las columnas de destilación basado en 

los principios físico-químicos.  

Los resultados esperados del trabajo son los siguientes: 

1. Lograr comprender los aspectos esenciales de la modelación matemática en la 

ingeniería. 

2. Obtener el modelo matemático de una columna de destilación binaria. 

3. Obtener el modelo matemático de una columna de destilación multicomponente. 

 

 

 

 

 

 



CAPÍTULO I 
Marco Teórico-Metodológico de la investigación 
1.1. Introducción 
El marco teórico-metodológico como parte importante en la caracterización del objeto 

de estudio permite detectar de forma preliminar las diferentes características e 

interacciones que existen entre los múltiples elementos vinculados presentes en la 

investigación a realizar.   

El objetivo del presente capítulo es establecer el Marco Teórico - Metodológico de la 

Investigación, a partir del análisis de los trabajos precedentes,  la metodología seguida 

para su ejecución así como la base teórica que sustenta la investigación de la 

modelación de las columnas de destilación. 

 

1.2. Estado de arte 
Una investigación científica de acuerdo a lo planteado por Aróstegui, J. M. y otros en 

1975, en cualquier área del conocimiento debe siempre estar sustentada por una 

investigación empírica y por una investigación teórica, de ahí que sea necesario utilizar 

los métodos que caracterizan a cada una de ellas para desarrollar científicamente las 

mismas a partir de una clara caracterización del objeto, del planteamiento del problema, 

los objetivos, la hipótesis y las tareas.  

 

Para desarrollar la investigación fueron consultados diferentes trabajos y estudios, 

orientando la revisión bibliográfica en dos líneas fundamentales; por una parte, la 

información relacionada con el enfoque teórico y metodológico del estudio a realizar y 

por otra, los trabajos que sobre el tema de la modelación matemática de las columnas 

de destilación. 

 

En 1832, Coffey fue uno de los primeros en fabricar alambiques comerciales o 

destiladores para la producción de alcohol utilizando solamente sus principios 

fundamentales. Fue hasta 1893, que Sorel, Rayleigh  y Lewis empezaron con el estudio 

sistemático de las columnas de destilación. Estos primeros estudios fueron resueltos 

manualmente por medio de algoritmos cortos y soluciones gráficas. 

 

Con la introducción de la computadora digital y el desarrollo del control en las cuatro 

últimas décadas se han realizado estudios más profundos sobre la dinámica de 

sistemas de destilación. Uno de los primeros en formalizar un algoritmo matemático en 

un computador fue Peiser en 1962. Otros estudios importantes fueron los de 



Rosenbrock en 1960, Rademarker y Rijnsbrock en 1975. Estas personas se consideran 

los pioneros en la investigación del modelado dinámico, estabilidad, algoritmos de 

control y posibles soluciones del proceso de destilacición. 

 

En la década de los años 70,  Rademarker escribió un artículo sobre la dinámica y 

control de columnas de destilación con 300 referencias citadas antes de 1973. En este 

libro presentó un excelente material describiendo los balances de masa y de energía 

para cada plato o etapa. 

 

En la década de los noventa Kister (1990)  presentó un libro sobre el modelado y control 

del proceso de destilación haciendo comentarios importantes en su implementación por 

la gran experiencia que tenía en el proceso. Skogestad en 1992 presentó una 

recopilación de la literatura existente, comentando la importancia de trabajar con 

modelos complejos y validados para la obtención de resultados eficientes. 

 

En la actualidad existen publicados diferentes modelos basándose en diferentes teorías 

e hipótesis sobre la relación de equilibrio que debe existir entre las dos fases existentes. 

Se puede mencionar Fleischer y Prett en 1981, Cho y Joseph en 1984, Benallou, 

Seborg, Mellichamp y Kinoshita en 1986, Choe y Juyben y Kapoor y McAvoy en 1987, 

Medina Andrade y Rocha Uribe en 1996. La desventaja de utilizar estos modelos es que 

no  están generalizados en la relación de equilibrio para el tipo de mezcla a utilizar y no 

utilizan multi-reflujos internos y multi-intercambiadores de calor. 

 

1.3. Fundamentos de la modelación matemática de las columnas de destilación 

El objetivo general de la destilación (Holman, 1988) consiste en separar los compuestos 

que tienen diferentes presiones de vapor a una determinada temperatura. La 

destilación, se refiere a la separación física de una mezcla líquida en dos o más 

fracciones que tienen distintos puntos de ebullición.  

 

Si se calienta una mezcla líquida de dos materiales volátiles, el vapor que se separa 

tendrá una mayor fracción molar del material de menor punto de ebullición. Y así mismo 

el líquido tendrá una fracción molar mayor del material de mayor punto de ebullición. 

Considerando a la inversa, si se enfría un vapor caliente, el material de mayor punto de 

ebullición tiende a condensarse en mayor proporción que el material de menor punto de 

ebullición. 

 



 

 
 Figura 1.1. Interior de una columna de destilación con platos perforados. 

 

El objetivo de la destilación es separar, mediante vaporización, una mezcla líquida de 

substancias volátiles miscibles en sus componentes individuales, o bien, en algunos 

casos, en grupos de componentes. La destilación se puede realizar en la práctica 

siguiendo dos métodos fundamentales. El primero se basa en la producción de un vapor 

mediante la ebullición de la mezcla líquida que se desea separar, procediendo 

posteriormente a la condensación del vapor sin que nada del líquido retorne al 

rehervidor y se ponga en contacto con el vapor. El segundo método se basa en el 

retorno de parte del condensado al destilador, en condiciones tales que el líquido que 

desciende se pone en contacto con el vapor que va hacia el condensador. Estos dos 

métodos pueden ser llevados a cabo en forma continua o discontinua. En este trabajo 

se tomarán en cuenta los métodos continuos y los que utilizan retornos de líquidos por 

ser los procesos más utilizados por la industria. 

 

Una columna de destilación consiste en un recipiente vertical con suficiente altura para 

que en su espacio interior hagan contacto las corrientes de vapor y el líquido con el 

propósito de que se efectúe una transferencia de masa entre las dos fases. Si bien el 

contacto de las dos fases en general se lleva a cabo mediante una serie de platos. 

En condiciones normales de operación, una cierta cantidad de líquido se aloja en cada 

plato y existen dispositivos internos (empaques, válvulas o cachuchas) para que los 

vapores ascendentes pasen a través del líquido y hagan contacto con él. El líquido 

descendiente fluye del plato superior a través de un ducto de bajada, pasando al 

siguiente plato inferior como se muestra en la figura 1.1. 

 



 

 
Figura 1.2. Esquema de una columna de destilación de n platos, un condensador y un 

rehervidor 

 

En la figura 1.2 se muestra un esquema de una columna de destilación binaria típica (2 

componentes en la mezcla). El flujo de alimentación entra en el plato i por medio de un 

conducto. El líquido empieza a deslizarse de platos superiores a inferiores dentro de la 

columna. Esta a su vez contiene un flujo de vapor en contra de la dirección del líquido 

teniendo así una transferencia de materia dando como resultado la evaporación del 

componente más ligero y la condensación del componente mas pesado. Esta 

transferencia se efectúa en cada plato, obteniendo así dos mezclas con diferentes 

puntos de ebullición en la parte inicial y final de la torre de enfriamiento. El flujo de vapor 

que atraviesa la torre de destilación es producido por el calentamiento de la mezcla que 

se encuentra en el plato del fondo (plato n) por medio de un intercambiador de calor 

(rehervidor). Este flujo llega al plato del domo (plato #1) pasando directamente por un 

condensador obteniendo la mezcla en forma líquida. Esta mezcla tendrá que tener 

menor punto de ebullición que la que salga en el último plato. A estas se les conoce 

como mezcla ligera (destilado) y pesada (residuo) respectivamente. 

 

En la actualidad se han construido columnas de destilación de 35 cm hasta 103 metros 

de altura, éstas últimas llegan a alcanzar hasta 3 metros de diámetro. Las presiones 

regulares de trabajo alcanzan cifras que varían de 0.02 atm hasta 35 atm 

correspondientemente. 

 
 



1.3.1. Leyes fundamentales de la modelación matemática de destilación 
1.3.1.1. Balance de masa de un sistema 
La ley de la conservación de la masa expresa que la masa es indestructible, a lo cual no 

se debe vincular la condición de que no ocurran procesos nucleares. En una reacción 

química, la masa de productos es la misma que la de los reactivos. En un sistema 

cerrado la masa permanece constante. En un sistema abierto, podemos decir que 

durante cualquier unidad particular de tiempo (Warren, 1988):  

(La masa que se encuentra en el tiempo 0) + (La masa que entra al sistema) = (La 

masa que se encuentra en el tiempo t) + (La masa que sale del sistema), como se 

muestra en las expresiones (1.1-1.4): 

                                   ( ) ( ) ( ) ( )dttmtMdttmM
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00
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La ecuación (1.4) se utiliza para el resto del trabajo. 

 

1.3.1.2. Balance de componentes de una mezcla de un sistema 
Cuando se habla de una mezcla se refiere a un conjunto de substancias puras. Estas 

son aquellas cuyas moléculas son todas iguales. Un componente de una mezcla se le 

llama a un cuerpo o sustancia pura. Por lo tanto la masa total M de una mezcla es igual 

a la suma de las masas de cada componente jm que lo forma. Esto es:  

                                                  ∑
=

=
NC

j
jmM

1
                                                      (1.5) 

Donde  NC  es número de componentes o compuestos de la mezcla. 

 

La composición jx  de un componente de una mezcla o solución es el porcentaje 

puntual que contiene la masa de ese elemento y se obtiene dividiendo la masa del 

componente entre la masa total. 
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Ecuación que se utilizará en el resto del trabajo. Un punto importante a tocar que solo 

se tiene n-1 ecuaciones independientes, por que la suma de toda la masa de cada 

componente es igual a la masa total, ecuación del balance de masa. 

 

1.3.1.3. Balance de volumen de un sistema 
Considerando que los líquidos son incompresibles se tiene el siguiente balance 

(William, L.L., 1996): 

 

(El volumen de la masa que se encuentra en el tiempo 0) + (El flujo volumétrico que 

entra al sistema) = (El volumen de la masa que se encuentra en el tiempo t) + (El flujo 

volumétrico que sale del sistema): 
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1.3.1.4. Balance de energía de un sistema 
La energía es inherente a la materia. Por energía indicamos algo que aparece en 

muchas formas, las cuales se relacionan entre si por el hecho de que se puede hacer la 

conversión de una forma de energía a otra. El principio que gobierna todos los cálculos 

de balance de energía es la ley de la conservación de la energía, que establece que la 

energía no se puede crear ni destruirse. Esa ley se conoce también como la primera ley 

de la termodinámica. De manera similar a los balances mencionados anteriormente se 

tiene la siguiente expresión (William, L.L., 1996): 

(La energía que se encuentra en el tiempo 0) + (La energía que entra al sistema) = (La 

energía que se encuentra en el tiempo t) + (La energía que sale del sistema): 

    ( ) ( ) ( ) ( )dttEtEdttEE
t

sal

t
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0                                                    (1.11) 

Por lo tanto: 

                           ( ) ( ) ( )tEtE
dt

tdE
salent −=                                                                       (1.12) 



 

1. Energía cinética: 

Es la energía debida al movimiento del sistema como un todo con respecto a algún 

marco de referencia (usualmente la superficie de la Tierra). La energía cinética de un 

objeto de masa M que se mueve a una velocidad v con respecto a la superficie de la 

Tierra es (Felder, R.M., 1986): 

                                    
2
* 2vMEc =                                                                             (1.13) 

Donde v  es la velocidad de la masa. 

2. Energía potencial 

Es la energía debida a la posición del sistema en un campo potencial (como el campo 

gravitacional o el campo electromagnético), o debida a la configuración del sistema con 

alguna configuración de equilibrio. La energía potencial gravitacional de un objeto de 

masa M es (Felder, R.M., 1986): 

                               zgME p **=                                                                               (1.14) 

 

Donde: 

 

( )mz : es la altura del objeto por encima del plano de referencia en el que pE se define 

arbitrariamente como cero. 

( )2/81.9 smg = : es la aceleración de la gravedad en la Tierra a nivel del mar 

3. Energía interna  

La materia está compuesta de un agregado de moléculas que se están moviendo 

continuamente, pero al azar. Como las moléculas tienen masa, tienen energía cinética y 

energía potencial análogas a la de un cuerpo tangible en movimiento en la Tierra 

(Felder, R.M., 1986). 

 

La energía interna cinética total se origina principalmente por el movimiento de 

translación de las moléculas, el movimiento de rotación de las moléculas y del 

movimiento de vibración de los átomos dentro de las moléculas. 

  

El cambio de energía interna potencial resulta de una fuerza de atracción entre las 

moléculas que cambian de posición unas respecto a otras. Como una ilustración de tal 

cambio, un kilogramo de agua se evapora completamente a la presión atmosférica a la 

temperatura de  ebullición. El volumen aumentará 1600 veces. Para separar estás 

moléculas obrando contra sus fuerzas de atracción, se requiere gran cantidad de 



energía, la cual es retenida por el vapor como parte de la energía almacenada por éste. 

Siempre que el vapor se condense, esta misma cantidad de energía potencial interna 

será expulsada.  

 

La suma de estas energías se llama energía interna1. No se sabe como hallar la 

cantidad absoluta de energía interna, sin embargo, lo que se necesita es el cambio o 

variación de la misma. Por encima de un dato de referencia conveniente, la energía 

interna se representa de la siguiente forma: 

 

                                 uMU *=                                                                                   (1.15) 

 

Donde: 

( )kgcalu / : Es la energía interna especificada 

 

La ecuación de balance de energía general para un sistema abierto se representaría en 

la siguiente forma: 

                              ( ) ( ) ( ) ( ) ( )tQtWtEtE
dt

tdE
salent ++−=                                                 (1.16) 

 

Donde: 

( )tEent : Es la energía de entrada del sistema 

( )tEsal : Es la energía de salida del sistema 

( )tW : Es el trabajo neto aplicado o extraído del sistema 

( )tQ : Es el calor agregado o sustraído del sistema 

4. La ecuación de Bernoulli 

Un movimiento de un fluido está regulado por el principio de conservación de la energía 

y este hecho fue reconocido por primera vez por el físico suizo Daniel Bernoulli (1700-

1782). 

Como se sabe que la energía tiene tres componentes, el balance de la energía total de 

un sistema descrita anteriormente se puede derivar en los siguientes dos balances: 

 

Para un balance de energía interna: 

( ) ( )( ) ( )( ) ( )( ) ( ) ( )ttQVPumVPum
dt

tUMd
dt

tdE
A

NF

j
jjjj

NF

j
jjjj

i
salent

β−++−+== ∑∑
== 11

*****       (1.17) 

 



Cuando se analiza un sistema en solo dos puntos de referencia, no se considera la 

acumulación de masa. Por lo tanto la ley de la conservación de la energía cinética y 

potencial se transforma en la ecuación de energía mecánica para fluidos  (Felder, R.M., 

1986). 
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Cuando no se aporta energía mecánica al sistema y solo se habla de dos flujos uno de 

entrada entF  y uno de salida salF , la anterior ecuación se transforma en el teorema de 

Bernoulli. Esto es: 
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Esta expresión suele llamarse por conveniencia Principio de Bernoulli para el flujo de 

fluidos incompresibles (Reza, C.G., 1993) y se cumple con gran aproximación. 

 

1.3.1.5. Gases ideales 
 Para resolver la mayoría de los problemas que involucran los gases, se necesita una 

expresión que relacione el volumen específico, la temperatura y la presión, de manera 

que cuando se conozcan cualquiera de estas dos cantidades se pueda calcular la 

tercera. Una ecuación que relaciona la cantidad de masa de vapor, el volumen que 

ocupa, la temperatura y presión del gas se llama ecuación de estado. La ecuación de 

estado más sencilla es la ley del gas ideal, que es adecuada para realizar muchos 

cálculos en ingeniería para una amplia gama de condiciones. Sin embargo, a altas 

presiones y bajas temperaturas todos los gases se desvían del comportamiento ideal, y 

se necesitan ecuaciones de estado más complicadas para describir sus relaciones. La 

ley del gas ideal tiene un error del 1% o menos, si el volumen molar es mayor de 5 

litros/mol para gases diatómicos, y 20 litros/mol para otros gases. La ecuación de 

estado para los gases ideales esta regida por la ecuación Clapeyron-Mendeleiev y es la 

siguiente (Matvéev, A.N., 1981): 

                               TKnVP *** =                                                                       (1.20)                          

A medida que la temperatura de un gas disminuye la ley del gas ideal proporciona una 

descripción cada vez más deficiente del comportamiento del gas, y resulta necesario 

considerar las docenas de ecuaciones de estado que existen. Una manera de 

representar el comportamiento PVT de los gases reales es utilizando ecuaciones de 



estado que contienen de 2 a 17 constantes, cuyos valores difieren para distintos gases. 

Eckert Egon y Hlavácek Vladimir proporcionan un resumen de estas ecuaciones y 

sugerencias acerca de como usarlas. 

 

1.3.1.6. Relaciones de equilibrio  
Se dice que una mezcla de dos fases (líquido y vapor) está en equilibrio térmico si se 

satisfacen las siguientes condiciones (Felder, R.M., 1986): 

1. La temperatura VT  de la fase de vapor es igual a la temperatura LT de la fase 

líquida. 

                                        VL TT =                                                                       (1.21) 
 

2. La presión de vapor VP  de la fase de vapor es igual a la presión LP de la fase 

líquida. 

                                        VL PP =                                                                       (1.22)         
 

3. La energía interna Vu  de la fase de vapor es igual a la energía interna Lu de la 

fase líquida. 

                 VL uu =                                                                          (1.23) 

4. La tendencia de cada componente de escapar de la fase líquida a la fase de 

vapor es exactamente igual a la tendencia a escapar de la fase de vapor a la 

fase líquida. 

 

5. Un gas en equilibrio con un líquido debe estar saturado con ese líquido. 

 

 

1.4. Conclusiones 
 Se describen los principios fundamentales y las relaciones que intervienen 

en los cálculos de la destilación de componentes múltiples. 
 Se describe físicamente la columna de destilación así como todos los 

elementos que la componen. 
 Se definen las variables más importantes que intervienen en el proceso de 

destilación, las cuales se utilizarán para el desarrollo del trabajo. 
 

 

 

 



CAPÍTULO II  
Modelación matemática del proceso de destilación binaria 
2.1. Introducción 
En este capítulo se muestra el modelo matemático de una columna de destilación binaria, 

con el fin de describir el comportamiento físico de los elementos más importantes que 

conforman la misma. Es importante señalar que el modelo tiene restricciones que no se 

considerarán en la modelación de la torre de destilación multicomponente en el presente 

trabajo. El objetivo de estudiar el caso binario en forma simplificada es para reducir el 

problema a su forma más elemental, de tal manera que la estructura básica de las 

ecuaciones se pueda observar con claridad, así poder comprender los conceptos básicos 

que intervienen en el proceso de destilación. 

  

En este capítulo se presenta el modelo matemático de una columna de destilación binaria 

con las zonas de rectificación y agotamiento. El cual está conformado por un condensador 

total, una zona de rectificación conformada por un número de platos finitos donde se hace 

llegar un reflujo controlado del condensador, un plato de alimentación donde se introduce 

una mezcla binaria a una temperatura igual al punto de ebullición del elemento más volátil, 

una zona de agotamiento y un rehervidor. 

 

2.2. Ecuaciones principales del proceso de destilación binaria    
El objetivo de esta sección es representar la estructura básica de las ecuaciones que 

relacionen las variables más importantes que intervienen en la columna de destilación 

binaria, así poder comprender los conceptos básicos que rigen en el proceso de destilación. 

El modelo implica un grado de libertad representado por un conjunto considerables de 

parámetros de adaptación, los cuales permiten reproducir el comportamiento del proceso en 

los diferentes rangos de funcionamiento. 

 
2.2.1.  Hipótesis a considerar  
Debido a la complejidad que representa un modelo completo, se establecieron las siguientes 

hipótesis:  

1. Se considera que en cada plato la transferencia de materia entre la fase líquida 

y  la fase de vapor se produce instantáneamente. Es decir, un cambio en la 

composición de líquido x (de componente más volátil) se traduce un cambio de 

composición de vapor y (de componente más volátil) relacionada por una condición de 

equilibrio. 

 



2. Se ignora de los procesos puramente hidrodinámicos. Este concierne sobre 

todo, a la evolución en el tiempo del volumen líquido en cada plato. Se considera que 

la velocidad de establecimiento del nuevo volumen en cada plato es mucho más 

grande que el de las variaciones en las fracciones molares con el tiempo. 

3. Se supone que todos los flujos de entrada y salida de una columna de la 

columna se encuentran en estado líquido. 

4. Se considera nula la acumulación de materia bajo la forma de vapor (capacidad 

molar de vapor igual a cero). 

5. Se considera un condensador total, con la hipótesis de que el líquido que sale 

de él está a una temperatura inferior a la temperatura de ebullición. 

6. Se considera que la presión en cada plato es constante. 

7. Se considera que la mezcla de trabajo es ideal. 

8. Se considera que cada plato tiene el 100% de eficiencia. 

9. El modelo se basará en el esquema general de la columna de destilación 

mostrada en la figura 2.1. 

 
Figura 2.1. Esquema general de la columna de destilación binaria que se usará en el 
modelo. 
 

Supóngase que al 'instante t' en el plato i existe un volumen de líquido neto. Se tiene que: 

                  ( ) ( ) ( )xtVtM vol
i ρ*=                                                      (2.1) 

Donde: 

 ( )tM i : Es la masa de líquido en el plato i, kg  



 ( )tV vol : Volumen de líquido neto en el plato i, 3m  

( )xρ : Es la densidad media de líquido en plato i, 3/ mkg  

 

El cálculo del volumen ( )tV vol  depende principalmente 3 factores: 

• Las variables dimensionales: características geométricas de los platos, 

distancia entre los platos, conformación geométrica de los vertederos y el ducto de 

bajada. 

• Las variables de régimen: caudal de líquido, velocidad del vapor en la 

superficie, proporción de burbujas en el líquido, proporción de gotas sobre la 

superficie líquida. 

• Las variables del producto: viscosidad de la mezcla, tensión superficial, 

densidad.  

Se puede observar con claridad que el cálculo preciso de esa variable complicaría el 

algoritmo de solución del modelo, ya que no se  dispone las relaciones cuantitativas entre las 

diferentes variables. Por lo tanto para resolver este problema se prefirió considerar el  

volumen constante en cada plato y dejarlo como un parámetro a ajustar. 

 

2.2.2. Relaciones algebraicas del modelo   
Antes de establecer las ecuaciones dinámicas del modelo de la columna se mencionarán 

primero ciertas funciones algebraicas que se emplearán para su modelación. 

     A partir de la curva de equilibrio para una mezcla binaria, se puede obtener un método de 

regresión polinominal, la relación entre la temperatura de ebullición(a la presión atmosférica), 

y la fracción molar líquida del componente más volátil (x) es la siguiente (Castro, 1982): 

( ) 3
3

2
21 xaxaxaaxTT o +++==                                    (2.2) 

 

Donde: 

( )3...0=iai : Son constantes para cada mezcla específica, para una mezcla binaria de agua-

metanol:       86.94=oa    72.811 −=a    78.962 =a    88.453 −=a  

También en la literatura es posible obtener una expresión aproximada de la capacidad 

calorífica en función de la fracción molar líquida (x) del componente más volátil: 

( ) 2
21 xbxbbxCC o

calcal ++==                                (2.3)

  

Donde: 
calC : Es la capacidad calorífica de la fase líquida, CmolkJ o*/  



( )2...0=ibi : Son constantes para cada mezcla específica, para una mezcla binaria de agua-

metanol: 4.18=ob   4.61 =b  8.52 −=b  

A partir de las ecuaciones anteriores, se permitirá calcular la entalpía de un mole de mezcla 

a su punto de ebullición, ( )xh  teniendo como referencia el líquido a 0 Co : 

( ) ( ) ( )xTxCxh cal=                                                   (2.4) 

 

Sustituyendo las dos variables resulta: 

( ) 5
5

4
4

3
3

2
21 xcxcxcxcxccxh o +++++=               (2.5) 

Donde: 

( )5...1=ici : Son constantes para cada mezcla específica, para una mezcla binaria agua-

metanol 42.1745=oc  544.8961 −=c  556.7072 =c  176.2493 =c  956.8544 −=c  104.2665 =c  

Para la entalpía de vapor, se puede utilizar el vapor del calor latente con la temperatura de 

mezcla y de la entalpía líquida ya calculadas, según la expresión siguiente: 

),()(),( yxLxhyxHH C+==                                 (2.6) 

 

 ( ) ( ) ( ) ( ) ( )xTxydxydxTddyxL o
C

321, +++=                            (2.7) 

 

Donde: 

( )3...0=idi : Son constantes para cada mezcla específica, para una mezcla agua-metanol  

10750=od  57.101 −=d  11002 =d 93.83 =d  

( )yxLC , : Calor latente de vapor, molkJ /  

A partir del concepto de la volatilidad relativa, que relaciona el grado de volatilidad de una 

sustancia con respecto a otra de referencia, se puede obtener la relación entre la fracción 

molar de vapor del componente más volátil (y): 

( ) ( )
( )( )xx

xxxyy
11 −+

==
α
α                                            (2.8) 

Puesto que a una determinada temperatura Ap , Bp  tienen valores fijos, en las operaciones a 

temperatura constante con sistemas ideales la volatilidad relativa es constante. En muchos 

sistemas ideales a presión constante, ( )xα  varía sólo ligeramente con la temperatura, y con 

frecuencia, se puede considerar constante (Warren, 1988).  

Aún que en la simulación de un sistema ideal de destilación binaria en el capítulo III se 

considera constante, en este modelo en forma generalizada se expresa la dependencia de la 

volatilidad relativa de la temperatura a una presión dada. Como esta temperatura es la de 

equilibrio, se puede utilizar una expresión polinominal como la siguiente: 
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1
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2
21 ...α                  (2.9) 

Donde: 

( )nei ...0 : Son constantes para cada mezcla específica, para una mezcla agua-metanol 

8.7=oe   63.111 −−=e   87.62 =e  

La densidad de una mezcla binaria se puede calcular mediante la expresión: 
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Donde: 

( )nimi ...0=  y  ( )kili ...0=  son constantes para cada mezcla específica, para la mezcla agua-

metanol  18=om   37.71 =m  0...43 ==== nmmm    324=ol  5041 =l  1963 =l  0...54 ==== klll  

 

 

Regímenes de funcionamiento 
Existen limitaciones en las relaciones algebraicas presentadas anteriormente representando 

las leyes físicas en el proceso de destilación. Las cuales se mencionarán a continuación. 

     El valor de la temperatura determinado por la ecuación (2.2) corresponde a la temperatura 

de la fase líquida de la mezcla en función de la composición molar x del componente más 

volátil. En la práctica, los valores de la temperatura correspondientes a una fracción molar 

dada se alejan en cada plato del valor  calculado, pues los platos no se hallan jamás en la 

condición de equilibrio. Esto indica que los coeficientes de la ecuación (2.2) son una buena 

aproximación para plantear un modelo matemático aproximado que describe una columna de 

destilación binaria, pero en condiciones más rigurosas debe tomarse en cuenta las 

condiciones de equilibrio no lineal. 

     De igual forma se encuentra la expresión de la volatilidad dada por la ecuación (2.9). Los 

coeficientes pueden servir como los parámetros de aproximación, aún que hay que tomar en 

cuenta  que los valores de los dos conjuntos de parámetros están ligados a un mismo factor: 

La calidad del equilibrio alcanzado en cada plato. 

     Ya que las condiciones de equilibrio cambian con el régimen de funcionamiento, todos los 

coeficientes de las ecuaciones (2.2) y (2.9) también cambiarán. Una adaptación de estos 

parámetros para los diferentes regímenes de funcionamiento podría agrandar 

considerablemente la zona de validez del modelo. 

 

 

 



2.2.3. Desarrollo de las principales ecuaciones del modelo  
En esta sección se mostrará el conjunto de ecuaciones para cada plato y el método de 

cálculo de los flujos en función de las fracciones molares y de las variables de entrada. De 

acuerdo con al diseño esquemático de la columna (figura 2.1), se divide la columna de 

destilación en 4 zonas para su estudio: 
a) Plato de rectificación o de agotamiento 

b) Plato de alimentación  

c) Rehervidor 

d) condensador 

 

Plato de rectificación o agotamiento 

 
Figura 2.2. Esquema general de un plato de rectificación o agotamiento de una 
columna de destilación binaria 
 

En la figura 2.2 se muestran los flujos asociados al plato i. Utilizando los balances explicados 

en el capítulo I y considerando la hipótesis de partida se tienen los siguientes balances: 

    

      Balance de masa  
                            

                              iiii
i VVLL

dt
dM

−+−= +− 11                                             (2.11) 

      Balance por componente 
 

                              iiiiiiii
ii yVyVxLxL

dt
xMd

−+−= ++−− 1111
)(                       (2.12) 

       

       Balance de energía  
                               



                            iAiiiiiiii
ii HVHVhLhL

dt
hMd β−−+−= ++−− 1111

)(                (2.13) 

       

iAβ : Son las pérdidas de calor al medio ambiente, Estas deberán ser calculadas 

dependiendo del material, de las dimensiones físicas de los platos, de la temperatura del 

medio que la rodea. Por los tanto estos datos dependerán directamente de las características 

físicas de la columna y del lugar de trabajo. Regularmente son consideradas nulas.  

 

Obtención de la primera ecuación principal para un plato de rectificación o 
agotamiento 
 
Realizando la derivación parcial de la ecuación de balance por componente se tiene que: 

 

               ( ) ( )
iiiiiiiii

i
i

i yVyVxLxLM
dt
xdx

dt
Md

−+−=+ ++−− 1111                       (2.14) 

Acomodando la ecuación anterior: 

 

               ( ) ( )
i

i
iiiiiiiii

i x
dt
MdyVyVxLxLM

dt
xd

−−+−= ++−− 1111                       (2.15) 

Sustituyendo la ecuación de balance de masa se obtiene: 

 

              ( ) ( ) iiiiiiiiiiiiii
i xVVLLyVyVxLxLM

dt
xd

−+−−−+−= +−++−− 111111     (2.16) 

Dividiendo entre iM  las dos partes de la ecuación anterior se obtiene: 

 

              ( ) ( )
i

iiiiiiiiiii

M
yVyVxLVVxL

dt
xd −+−−+

= ++−+−− 111111                             (2.17) 

Realizando la derivación parcial de la ecuación (2.13) se tiene que: 

 

             ( ) ( )
iAiiiiiiiii

i
i

i HVHVhLhLh
dt
MdM

dt
hd β−−+−=+ ++−− 1111                  (2.18) 

 

Sustituyendo la ecuación de balance de masa se obtiene    

 

( ) ( ) iiiiiAiiiiiiiii
i hVVLLHVHVhLhLM

dt
hd

i
−+−−−−+−= +−++−− 111111 β           (2.19) 

 



Dividiendo entre iM las dos partes de la ecuación anterior se obtiene: 

 

   ( ) ( )
i

Aiiiiiiiiiii

M
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dt
hd i

β−−+−−+
= ++−+−− 111111                                (2.20) 

 

Acomodando se obtiene: 

 

    ( ) ( ) ( ) ( )
i

i
iiiiiiiiiA M

dt
hdHhVhHVhhL

i
−−+−+−= ++−− 1111β                          (2.21) 

 

Utilizando la regla de cadena: 

 

               ( ) ( ) ( )
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xd

dx
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i

ii *=                                                                            (2.22)                       

 

Sustituyendo se llega a la expresión siguiente: 
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Acomodando se obtiene finalmente la primera ecuación principal del modelo para plato de 

rectificación o agotamiento: 
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Obtención de la segunda ecuación principal para un plato de rectificación o 
agotamiento 
 
Partiendo de la ecuación (2.1): 

 

Derivando se tiene: 

 



                     ( ) ( ) ( )( ) ( ) ( )( )
dt

tVdx
dt

xdtV
dt
Md vol

i
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Por la hipótesis el volumen en cada plato es constante por lo tanto: 
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i  
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Utilizando la regla de cadena de tiene: 
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Sustituyendo se llega la expresión siguiente: 
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Acomodando se obtiene finalmente la segunda ecuación principal para plato de rectificación 

o agotamiento: 

( )( ) ( )
( )

( )( ) ( )
( )

( )( ) ( )
( ) 01

1 1
1

1
1

=







−

−

+






 −
+








−

−
+ +

+
−

−

x
xy

dx
xdV

x
xy

dx
xdV

x
xx

dx
xdLL

i

ii

i

i
i

i

ii

i

i
i

i

ii

i

i
ii

ρ
ρ

ρ
ρ

ρ
ρ

                                    (2.29) 

Ecuación importante que formará parte del modelo. 

 
 
 
 
 
 
 



Plato de alimentación 

 
 

Figura 2.3. Esquema general de plato de alimentación para una columna de destilación 
binaria 
 

Utilizando la metodología que se utilizó en el plato de rectificación o agotamiento se obtienen 

las expresiones siguientes: 

 

Primera ecuación principal de plato de alimentación: 
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Segunda ecuación principal de plato de alimentación: 
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Rehervidor 
 

 
 

Figura 2.4. Esquema general de un intercambiador térmico a contracorriente 
(rehervidor) 
 
Se tomará como ejemplo un intercambiador térmico a contracorriente. Como se muestra en 

la figura 2.4 dos flujos en contracorriente se ponen en contacto indirecto a diferentes 

temperaturas en un lapso de tiempo, por lo tanto existe un intercambio de calor entre ellos. 

Así que el líquido que sale del fondo de la columna entra a un intercambiador de calor por su 

parte baja y este se  vaporiza por el intercambio de calor que se efectúa adentro. 

El intercambio de calor se efectúa principalmente por conducción y convección. En el análisis 

se considera un intercambiador de calor térmico equivalente a todos los intercambiadores de 

calor por conducción. Se supone que no existe intercambio térmico con el exterior. 

La cantidad de calor suministrado por el intercambiador de calor nQ  llamado también 

hervidor es: 

             

                                ( )SEPCn TTCFQ −=                                                                (2.32) 

 

Se toma en cuenta el desarrollo que se hizo en el anexo 1 sobre la temperatura de salida ST  

del fluido de calentamiento en función del gasto de este fluido CF  con una temperatura de 

entrada ET  al rehervidor es: 
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Donde: 

CF  es el fluido de calentamiento que entra a una temperatura de ET  y sale a una temperatura 

de ST , NT  es la temperatura en el rehervidor. 

El coeficiente constK  se determina ya sea a partir de los datos experimentales o a partir de los 

datos de construcción del intercambiador. 

 

El rehervidor que se utilizó para el modelo se muestra en la figura 2.4. Este se encuentra en 

el plato n, en el cual sus balances generales son: 

 

Balance de masa 
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Balance por componente 
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Balance de energía 
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Utilizando la metodología que se utilizó para el plato de rectificación o agotamiento se 

obtienen las siguientes expresiones para el rehervidor. 

 

Primera ecuación principal para el rehervidor 
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Segunda ecuación principal para el rehervidor 
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Condensador 
 
El esquema del condensador se muestra en la figura 2.5. Se condensa el caso de un 

condensador total. Esto quiere decir que el vapor que llega es completamente transformado 

en líquido, independientemente del flujo de vapor que entra. Se hace la hipótesis siguiente: 

La temperatura del líquido que sale del condensador es inferior o igual a su temperatura de 

ebullición. Esta diferencia es debida al hecho de que el líquido fluye en el serpentín de 

refrigeración, transfiriéndole una parte de su calor sensible, antes de que salga 

definitivamente. Se considera esta diferencia como un parámetro suplementario al modelo.   

 

 
 

 Figura 2.5. Esquema general de un condensador total 

 

 

La entalpía del destilado se puede obtener mediante la expresión siguiente: 

 

               ( ) ( )[ ]TxTxCh oo
cal

o ∆−=                                                              (2.39) 

 

 

Partiendo de la definición de los balances se tienen las siguientes ecuaciones: 

 

Balance de masa 
 

                       DRV
dt
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Balance por componente  
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Balance de energía 
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Ecuación principal para el condensador 

 

De igual forma como se ha obtenido las ecuaciones principales para cada plato, se obtiene la 

ecuación principal para un condensador: 
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Donde R  es el reflujo líquido que entra a la columna. El líquido total que sale del 

condensador será dividido en 2 flujos, R + D. 

 

Los flujos de líquido a lo largo de la columna no tendrá la misma dinámica. Ellos dependerán 

en la mecánica de fluido de la torre. La relación rigurosa puede ser obtenida a partir de las 

ecuaciones hidráulicas de la torre para incluir los efectos de los flujos de vapor, las 

densidades, composiciones, etc. Se asumirá la relación funcional simple entre el líquido en 

cada plato y el flujo de líquido (William, 1996). 

 

                                     ( )nn LfM =                                                             (2.44) 

 

2.3. Modelo de una columna de destilación 
 
Se considera como entradas del sistema a las siguientes variables: 

 

• Flujo de alimentación AF  

• Composición del componente más volátil de la mezcla de alimentación Az  



• Pérdidas al medio ambiental se tienen en cada plato 
iAβ  

• Caída de temperatura en el flujo de salida del condensador T∆  

• Temperatura de entrada del fluido de calentamiento que entra al rehervidor ET  

• Calor específico del fluido de calentamiento PC  

• Coeficiente de construcción del rehervidor  constK   

 

Es posible actuar sobre el proceso de destilación esencialmente por medio de las variables 

de control: 

 

• El control de la potencia de calentamiento entregada al rehervidor nQ  

• El control de reflujo R 

 

Se considera como salidas del sistema a las siguientes variables: 

• Composición ox  del producto más ligero en el flujo del destilado D que se 

extrae de la cabeza de la columna 

• Composición nx  del mismo componente en el producto de cola que se extrae 

del fondo de la columna. 

 

Las ecuaciones dinámicas del sistema que describen la variación que se tienen en la 

composición del componente más volátil en la mezcla binaria para cada instante dado. Estas 

fueron obtenidas anteriormente y son las siguientes. 

 

Condensador (plato 0) 

  

                          ( )
o

oo

M
yVxV

dt
xd 111 +−

=                                                                    (2.45) 

Plato 1 
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Plato de rectificación j 

 

                         
( ) ( )

j

jjjjjjjjjjj

M
yVyVxLVVxL

dt
xd 111111 ++−+−− +−−−+

=                   (2.47) 



 

Plato de alimentación i 
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Plato de agotamiento k 
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Plato n-1 
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Rehervidor (plato n) 
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Para la obtención de los flujos de vapor y líquidos, así como sus extracciones de los 

productos se deben utilizar las ecuaciones principales para cada plato desarrolladas 

anteriormente. 

 

Condensador (Plato 0) 
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Plato 1  
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Plato de rectificación j 
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Plato de alimentación i 
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Plato de agotamiento k 
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Plato n-1 

 

       (2.62)   
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Rehervidor (Plato n) 
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Por lo tanto se queda identificar cuales son las variables a calcular, las cuales son: 

 

   iL  1...0 −= ni (un total de n variables) 

   iV   ni ...1=  (un total de n variables) 

   BD, (un total de 2 variables) 
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La suma de todas ellas de un total 2(n +1) variables independientes. Si se toma  en cuenta 

que se tiene 2(n+1) ecuaciones linealmente independientes (ecuaciones principales del 

modelo) y que depende directamente de las variables de estado.  

Por lo tanto las ecuaciones se pueden representar de la siguiente forma: 

 

                          cAb =                                                                                                  (2.66) 

 

Donde A es la matriz cuadrada de 2(n+1)*2(n+1), c es un vector de 2(n+1)*1 y están en 

función de las variables ( )xy , ( )xH , ( )xh , ( )xρ , de los parámetros conocidos o de entrada 

AF , Az , Aβ , T∆ , constK , PC , ET  y de las variables de control R , CF . Por lo tanto A  y c  

pueden ser calculadas si se conocen las composiciones ( )tx  para cada instante de tiempo. 

b es un vector de una columna por 2(n+1) filas de los líquidos y vapores que entran y salen 

en cada plato. Representado el vector en su forma transpuesta se tiene: 

  

 

         =b    

 

Debido a la complejidad del sistema de ecuaciones una solución analítica es imposible, se 

utiliza el método numérico iterativo, el propuesto por Thomas (Nicolás, 2000).  

 

 
2.4. Conclusiones 
 

 Se realiza un análisis detallado de las variables más importante que rigen a una 

columna de destilación binaria. 

 Se obtiene un modelo matemático con una estructura básica muy clara 

partiendo de las hipótesis consideradas. 
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CAPÍTULO III 
 Destilación Multicomponente 
3.1. Introducción 
El objetivo de este capítulo es encontrar un modelo matemático aproximado para una 

columna de destilación multicomponente para casos generales que tengan multi-reflujos y 

multi-intercambiadores de calor. Por lo tanto el modelo deberá incluir balances de masa y 

energía para los estados líquido y vapor respectivamente, así como las relaciones 

hidrodinámicas para los fluidos que existen  en la misma. 

Las columnas de destilación multicomponente pueden operar en diversas condiciones, las 

diferencias entre un modelo binario y un modelo multicomponente son muy grandes. Estas 

se ponen de manifiesto a partir de mezclas de 3 componentes en adelante. Por ejemplo en el 

caso del petróleo que se manejan hasta 17 y en la industria del Níquel, de modo similar en 

las torres de destilación de amoniaco de la Empresa Ernesto Guevara de Moa se utiliza una 

mezcla de varios componentes. Otra diferencia es que existen más de 2 intercambiadores de 

calor, y estos se pueden situar en cualquier plato de la torre, los mismos deberán ser 

considerados como elementos periféricos que integran en el modelo. Otro punto diferente es 

que existen reflujos internos que van desde un plato a otro y significa que cualquier plato i 

podrá tener un reflujo ya sea de vapor o líquido de un plato k.  Se debe generalizar de esta 

forma porque existen muchos tipos de torre de destilación y cada una de ellas tiene 

diferentes reflujos que depende directamente de la mezcla con la que trabaje. 

Por todas las diferencias antes consideradas, el modelo para la torre multicomponente será 

mucho más complejo que el referido a la destilación binaria, por ello sería conveniente dividir 

el modelo a desarrollar en tres partes. Para la primera parte, se analizará la variable de masa 

para los dos estados correspondientes (líquido y vapor) por medio de balance de materia. 

Para la segunda parte se describirán las entradas y salidas de los flujos por ecuaciones 

lineales. Las cuales se obtendrán por medio de balances de energía y la aplicación de las 

leyes físicas que rigen a dichos fluidos. Ya para la última parte se analizarán los balances 

entálpicos  para cada plato y los intercambiadores de calor.  

 

3.2. Balances de Masa  
En esta sección se describirá la masa del sistema detallando las variables más importantes 

que intervienen en la torre como son los flujos líquidos y de vapor que atraviesan la columna 

de destilación, los flujos internos, flujos de alimentación y de extracción del producto, masa 

de evaporación y de condensación entre otros. Para su estudio se dividió en dos partes.  

 



1. La masa para el estado líquido  

2. La masa para el estado gaseoso 

 
3.2.1. Balances de masa para el estado líquido 
En esta sección se obtendrá el cálculo de la masa de cada componente de la mezcla en 

estado líquido para cada uno de los platos de la torre de destilación. Estos cálculos se harán 

por medio de balances totales de masa de los flujos líquidos que entran y salen de cada 

plato. 

 

Cálculo de la masa total líquida para una torre de destilación 
De acuerdo con  la ley de conservación de masa se llega el balance de masa dinámico 

siguiente: 

                                          ( ) ( ) ( )tmtm
dt

tdM
salent −=                            (3.1) 

Partiendo del diagrama mostrado en la figura 3.1, el cambio de la masa líquida total que se 

encuentra dentro de una torre de destilación es la siguiente: 
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Una torre de destilación está compuesta por un número finito de platos NP , la masa total 

líquida de la torre es igual la suma de todas las masas líquidas de cada uno de los platos: 
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Figura 3.1. Diagrama de una torre de destilación con multi-flujos de alimentación y 

                   extracción. 



Cálculo de la masa líquida para un plato  
Como se muestra en la figura 3.2 cada plato está dividido en dos secciones. Por lo tanto la 

masa líquida que se encuentra en el plato i es igual a: 
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 Figura 3.2. Diagrama general de un plato de destilación multicomponente para   

 los flujos líquidos. 

 

El balance de masa para cada sección del plato i se obtiene utilizando la figura 3.2: 

Para la sección 1: 
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Para la sección 2: 
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Cálculo de la masa líquida para cada componente 
Partiendo del análisis del balance de componentes de una mezcla que se hizo en el capítulo 

1, la variación de masa de cada componente puede ser calculada por la expresión siguiente: 
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Tomando en cuenta los flujos que entran y salen para la sección 1 mostrados en la figura 

3.2, el cambio de masa por componente en estado líquido para la sección 1: 
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De igual forma para la sección 2: 
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Es importante considerar para el modelo por la independencia de las ecuaciones es que la 

suma de cada una de las masas de cada componente es igual a la suma total de la mezcla. 
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De estas últimas expresiones se deduce el cálculo de la composición de cada componente 

de la mezcla: 
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La suma de las composiciones de los componentes de la mezcla líquida en el plato i para 

cada sección debe ser igual a la unidad: 
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Cálculo del volumen que ocupa la masa líquida 
Partiendo del análisis del balance de volumen que se hizo en el capítulo 2, el cambio de 

volumen puede ser calculado a partir de la siguiente expresión: 

 

                     ( ) ( ) ( )tVtV
dt

tdV Vol
sal
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ent
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−=                                                    (3.16) 

Para el cálculo del volumen para cada sección, la única variable que existe es la altura ya 

que los lados del plato siempre permanecen constantes y son datos reales de cada sistema 

de destilación. Por ello la expresión (3.82) puede ser expresada: 

 

 

 
 

Figura 3.3. Diagrama general de las medidas longitudinales de un plato de  

                   destilación multicomponente con reflujos y válvulas de presión.   

 

            ( ) ( ) ( ) ( ) ( )tVtV
dt

tdhanchool salent −=**arg                               (3.17) 

 

Considerando los flujos que entran y salen del plato i mostrados en la figura 3.3, se obtienen 

las siguientes expresiones: 

Para la sección 1: 
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Para la sección 2: 
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Nota importante 
Es imposible físicamente que la altura ocasiona la masa líquida en el plato i sea mayor que la 

altura que tiene el mismo plato, por lo tanto se debe fijar ciertas restricciones para esta 

variable. 

Si ( ) 01
1 ≤− L

ihl  o ( ) 02
1 ≤− L

ihl  sonar la alarma y decir que la torre de destilación no tiene las 

características físicas para los flujos líquidos que se manejan, esto se debe a que se 

manejan flujos grandes en lugares pequeños. 

 

Cálculo del volumen específico para la masa líquida  
El volumen específico de la mezcla es directamente proporcional al volumen que ocupa 

dicha mezcla e inversamente proporcional al peso de la misma. 

 

                                                      
M
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El volumen específico de la mezcla se puede calcular tomando las longitudes lineales de la 

figura 3.3: 
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Cálculo de las masas de evaporación y condensación 
La masa total que se evapora o se condensa en la torre de destilación se puede calcular a 

partir de la masa que se evapora y se condensa en cada plato: 
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De igual modo para cada plato se calcula a partir de la masa de evaporación o condensación 

de cada componente: 
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3.2.2. Balance de masa para el estado gaseoso 
En esta sección se obtendrá el cálculo de la masa en estado gaseoso en la torre de 

destilación así como de los platos que la componen. También se analizará la masa para 

componente de la mezcla. 

 

Cálculo de la masa total de vapor de la torre de destilación  
El cambio de masa de vapor total que se encuentra dentro de una torre de destilación: 
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Cálculo de la masa de vapor para un plato  
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Cálculo de la masa de vapor para componente 
La variación de la masa de cada componente puede ser calculada a partir de un balance de 

masa por componente. Tomando en cuenta los flujos que entran y salen de los platos 

mostrados en la figura 3.4, es igual: 
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Figura 3.4. Diagrama general de un plato de destilación multicomponente para los flujos de   

    vapor 

 

La suma de las masas de cada componente es igual a la masa de la mezcla. 
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La composición de cada componente sería:  
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Cálculo del volumen que ocupa una masa de vapor 
El cálculo del volumen de gas es poco un poco más complicado que para los líquidos por 

que el volumen del gas a cierta temperatura y presión puede ser más pequeño que el 

volumen que se tiene para dicha masa gaseosa o viceversa. Y volumen que realmente 

deberá ocupa una masa gaseosa sin compresión se puede obtener a partir del balance de 

volumen, considerando los flujos que entran y salen del plato i mostrados de la figura 3.4: 
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Cuando el volumen del gas llega a ser superior al volumen que se puede ocupar en el plato i, 

el gas sufre una comprensión hasta el volumen llegue a ser igual al que pueda ocupar. Este 

cambio afecta directamente la variable de presión y se debe a que los gases son 

comprensibles. Todos los gases tienen un límite de comprensión, y cuando se llega a ese 

límite se tienen condiciones extremas o anormales de trabajo. 

 

Nota importante 
Si el volumen que se puede ocupar es menor que el volumen mínimo al que puede reducir la 

mezcla gaseosa comprimiéndose hasta su límite, entonces se manejarán situaciones 

extremas de presión. Si α   es el coeficiente de compresibilidad de la mezcla gaseosa (%V). 

Si ( )( ) ( ) ( )V
i

L
i Vhllll *** 2

1432 α<−−  sonar la alarma y decir que la torre de destilación no tiene 

las características físicas para los flujos de vapor que se manejan. 

 

Cálculo del volumen específico de la masa de vapor 
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3.3. Análisis de los fluidos de la torre  
El comportamiento hidrodinámico de los flujos de líquido y vapor dentro de la torre de 

destilación afecta directamente a la calidad de los productos obtenidos, por lo tanto en esta 

sección se analizarán algunas de sus propiedades y las leyes que los rigen. Esto es para 

poderlos describir en forma matemática y obtener las ecuaciones necesarias para integrarlas 

al modelo de la torre de destilación.  

 

Cálculo de los flujos líquidos 
En dependencia de los tipos de flujos que pueden existir en un sistema hidráulico, existen 

fórmulas matemáticas diferentes para describirlos. Por ello es muy importante saber que tipo 

de flujos se maneja. Estos tipos de flujos pueden caracterizar en dos: 

 



 Un flujo de corriente es laminar (figura 3.5.a) cuando sus líneas de corrientes 

son rectas paralelas. Otra forma de identificarlo es el número de Reynols 2100Re ≤ . 

  Un flujo de corriente es turbulento (figura 3.5.b) cuando sus líneas de 

corrientes no permanecen horizontales (no son rectas paralelas).   

  

 
 Figura 3.5. Tipos de fluidos que pueden existir en un sistema hidráulico. 

 

Cálculo del flujo líquido entre las dos secciones  

El flujo iq  es el que se desplaza entre las dos secciones del plato i y dependerá directamente 

la diferencia de presiones entre dichas secciones. Esto es, si la presión total en la sección 1 

es mayor que la presión en la  2, deberá existir un flujo que se fluye desde la sección 1 hacia 

la 2  para un equilibrio de presiones. En la forma inversa si la presión de la sección 2 es 

mayor que la 1, el flujo se fluye en dirección contraria, por consiguiente la cantidad de masa 

que se desplazará entre las dos secciones estará regida por el siguiente equilibrio de 

presiones: 
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La presión total en el fondo de cada sección se calcula tomando como base la figura 3.2: 
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La diferencia de presiones que existe entre dos secciones sería: 

                                  2

2

1

1

1
21 **

L
i

L
i

L
i

L
i

ii
T

i
T

i
T

i V
hg

V
hgPPPPP −+−=−=∆ −        (3.39) 



Esta diferencia de presiones tiene que ser repartida en las dos secciones para llegar el 

estado de equilibrio que se está considerando. 

                                                  21
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T
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Y para llegar el estado de equilibrio 21
ii PP ∆=∆                                         (3.41) 

 

La dirección de este flujo dependerá: 

Si 0>∆ T
iP  el flujo iq  se fluye desde la sección 1 a la 2. 

Si 0<∆ T
iP  el flujo iq  se fluye desde la sección 2 a la 1. 

Si 0=∆ T
iP  el flujo iq =0 las dos secciones están en equilibrio. 

 

Como cada sección tiene diferentes longitudes lineales y volúmenes  específicos, se tienen 

las siguientes posibilidades: 

Cuando 0>∆ T
iP , deberá fluir iq  de la sección 1 a la 2 para conseguir el equilibrio. Por lo 

tanto la presión que se deberá aportar el flujo iq  a la sección 2 sería: 
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 La presión que aporta este flujo en el fondo de la sección 2 es igual a: 
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Además la altura proporcional q
ih  provocada por el flujo másico iq  en la sección 2 en función 

de las longitudes del plato y del flujo másico es igual a: 
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Por lo tanto cuando 0>∆ T
iP  es igual a: 
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El resultado obtenido no es más que la masa líquida que necesita pasa de la sección 1 a la 2 

para llegar al equilibrio de presiones en dichas secciones. Si se considera la unidad de 

tiempo en segundo y que el sistema llega su equilibrio en el tiempo 1LT , se obtiene el flujo 

másico que pasa desde sección 1 a la 2: 
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Cuando 0<∆ T
iP deberá fluir iq de la sección 2 a la 1 para conseguir el equilibrio. La presión 

que aporta este flujo en el fondo de la sección 1 es igual a: 

                                                       2
1 *

L
i

q
i

i V
hgP =∆                                       (3.48) 

Además la altura proporcional q
ih  provocada por el flujo másico iq  en la sección 1 en función 

de las longitudes del plato y del flujo másico es igual a: 
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Sustituyendo: 
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Por lo tanto cuando 0<∆ T
iP  es igual a: 
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El signo negativo indica que la dirección del flujo de la sección 2 a la 1 para llegar al 

equilibrio de presiones. 

Cuando 0=∆ T
iP  no existe flujo que fluye porque las dos secciones están en equilibrio. 

 

Cálculo de los reflujos y extracciones de la masa líquida 

Los flujos kL
iR , L

iE   son considerados como los gastos líquidos que salen del plato i, uno que 

servirá como reflujo que se dirige al plato k y el otro como extracción del producto.  Las 

variables  kL
iR , L

iE  son afectadas directamente por la velocidad con que llega el flujo iq   y la 

presión del gas. 



Para simplificar el modelo matemático se considera el mismo tipo de tubería para las 

extracciones como para los reflujos. Aplicando la ecuación de balance mecánico en fluidos 

de Bernoulli, se obtiene la siguiente expresión: 
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q
iz es la altura media con la que entra el flujo iq a la sección 2 y es igual a: 
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i
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L
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2
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q
iv  es la velocidad con la que entra el flujo iq  a la sección 2 es igual a: 
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s
iz es la altura media con la que sale el flujo L

iE o kL
iR , y es igual a: 
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s
iv  es la velocidad es la velocidad con la que sale el flujo L

iE o kL
iR de la sección 2, 

despejando de la expresión (3.51) se obtiene: 

                            ( ) ( ) 









−+−+= −

21
1

2

***
2

*2 L
ii

L
ii

s
i

q
i

q
is

i VPVPzzgvv           (3.58) 

 

            ( ) 2

**% L
i

Es
iL

i
L
i V

AvEE
i

=                                                   (3.59) 

 ( ) 2

**% L
i

Rs
iL

i
L
i

V
AvRR

kL
i

kk =                                               (3.60) 

kL
iRA es el área de chorro del reflujo que sale del plato i y que se dirige al plato k Como las 

tuberías son cilíndricas, el área del chorro del reflujo de salida se obtiene de la siguiente 

forma: 
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      E
iA  es el área del chorro de la extracción del producto: 

  kL
iRE

i AA =                                                           (3.63) 

Cálculo del líquido que sale de cada plato 

El flujo iL es el líquido que sale del plato i. Esta variable depende directamente de la altura 

del vertedero y la altura del líquido de la sección 2 del plato i. Esto es si la altura del líquido 

es más grande que la altura del vertedero, el líquido se derrama hasta igualar la altura. El 

flujo que se derrama será el flujo iL . 
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Es importante señalar que como se manejan ecuaciones y variables generales, y el flujo iL  

está definido como el líquido que se derrama del plato i al plato i+1, existirán dos variables 

que no están definidas que son las siguientes: 

                                     0== NPo LL                                                                    (3.66)                    

 

3.4. Cálculo de los flujos gaseosos 
En esta sección se analizarán los flujos en forma de vapor obteniendo una ecuación lineal 

que describa el comportamiento del mismo. 

 

Cálculo del vapor que sale de cada plato  

iV  es el flujo gaseoso que atraviesa la torre de destilación por medio de dispositivos que 

permiten el paso entre los platos. Estos dispositivos pueden ser de diferentes maneras o 

tipos.  La más usual para la industria hoy en día son las válvulas de presión. El flujo de vapor 

iV  que se escapa del plato i al plato i-1 por medio de estas válvulas. Estas tienen como 

peculiaridades abrirse sólo cuando la presión de vapor en el plato i es mayor que la presión 

de trabajo de la misma válvula *
iP . Según la figura 3.4, las válvulas de escape solamente 

abrirán cuando: 
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Se considera el tiempo 
1VT para que el sistema llegue su equilibrio, el flujo de vapor iV , se 

puede calcular a partir de la ley de los gases ideales y de la masa total de vapor de cada 

plato. Esto sería: 
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AN : Es el número de Avogadro. 
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Ni ninguna de los anteriores se cumple: 

                                         0=iV                                                                             (3.71) 

Es importante señalar que como se manejan ecuaciones y variables generales, y el flujo iV  

está definido como el flujo de vapor que se sale del plato i pasando al plato i-1, por eso 

existirá una variable que no está definida: 

                                        01 =V                                                                              (3.72) 

 

Cálculos de los reflujos y extracciones de masa en forma de vapor 

Los flujos V
i

V
i ER k , son considerados como los flujos gaseosos que salen del plato i, uno que 

servirá como reflujo que se dirige al plato k y el otro como extracción del producto. Las 

variables V
i

V
i ER k , son afectadas directamente por los flujos de vapor que entran y la presión 

de gas de los paltos i, k. 



Para simplificar el modelo matemático se considera el mismo de tipo de tubería para las 

extracciones como para los reflujos. Utilizando la ecuación de balance de energía mecánico 

de Bernoulli se obtienen las expresiones: 
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iv es la velocidad con la que sale el flujo de vapor iV : 
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La extracción y los reflujos internos se obtienen de la siguiente manera: 
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Cálculo de la masa de condensación en un plato de destilación 
 

La temperatura en la que se forma la primera burbuja de vapor cuando se calienta un líquido 

lentamente a presión constante, es el punto de burbuja del líquido. Así mismo, si  se enfría 

lentamente una mezcla gas-líquido manteniendo una presión determinada, la temperatura a 

la que forma la primera gota líquida es el punto de rocío  del vapor. El cálculo de las 

temperaturas de burbuja y de rocío puede ser relativamente complicado para una mezcla 

arbitraria de substancias, sin embargo, si la fase líquida se comporta como una disolución 

ideal, los cálculos son relativamente directos. 

Para diseñar una unidad de un proceso de separación, se deben conocer ciertas 

propiedades físicas del sistema con el que se trabaja. Antes de diseñar una columna de 

destilación se debe saber que tan volátil es cada componente, lo que significa conocer la 

presión de vapor de cada sustancia como una función de la temperatura. 



La termodinámica de equilibrio de fases estudia las relaciones generales que rigen la 

distribución de una sustancia entre una fase gaseosa y una fase líquida. La ley de Raoult 

describe la relación entre la presión parcial del vapor ( )Tp j
*  y la presión total ( )iP . 

                                               ( )TpxPy jjii
*** =                                                  (3.78) 

 
LV

jiK →
, es la masa gaseosa que condensa al líquido. Esta variable es directamente relacionada 

con los puntos de burbuja y los puntos de rocío, así como las presiones de trabajo. Para la 

torre de destilación en cada plato i siempre existen 2 fases (líquido y gas) que se encuentran 

siempre en contacto directo. Este contacto hace que las dos fases tiendan a un equilibrio 

térmico. Este equilibrio se logra por la condensación o evaporación de una parte o total de la 

mezcla de vapor o líquida.  

Si se conoce la temperatura y la presión de trabajo de cada plato se pueden llegar las 

siguientes deducciones: 

 La fase de vapor del componente j se encuentra como vapor sobrecalentado si 

cumple la siguiente expresión: 
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*
,

2
,, ** <                                                (3.79) 

                 Por consiguiente la fase gaseosa del componente j no se condensará. 

 La fase de vapor del componente j se encuentra como vapor saturado si 

cumple la siguiente expresión: 
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*
,

2
,, ** =                                               (3.80) 

El vapor saturado de encuentra a temperatura de rocío del componente j, un aumento de 

presión y/o disminución de temperatura la relación anterior cambiará: 

                                     ( )TpxPy jijiiji
*
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2
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Una parte de la fase de vapor se condensará hasta establecer el equilibrio otra vez. 

Sustituyendo las variables jiy , , jix , se obtiene: 
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Se sabe que LV
jiK →

, es el flujo de masa que se condensará para lograr el equilibrio. 
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La expresión (3.83) equivale la siguiente expresión: 
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La ecuación (3.84) es una ecuación cuadrática, analizando sus posibles soluciones se tiene: 
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Donde: 
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Si se considera el tiempo ( )sTV2
 para que el sistema llegue equilibrio la ecuación (3.86) 

quedaría: 
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Cálculo de las presiones de vapor de un componente  
 

La volatilidad de una sustancia depende de la presión de vapor a una determinada 

temperatura. Una ecuación simple para correlacionar bien la presión de vapor y la 

temperatura es la ecuación de Antoine (Felder, 1986): 
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3.5. Balance de Energía 
Energía interna: La energía de una  sustancia  no incluye la energía que esta tal vez ya 

tenga como resultado de su posición macroscópica o de su movimiento. En lugar de ellos, el  

término refiere a la energía de las moléculas que forman la sustancia, las cuales se 

encuentran en movimiento continuo y tienen la energía cinética de traslación, con excepción 

de las moléculas monoatómicas que también poseen energía cinética de rotación y vibración 

interna. La adición de calor a la sustancia aumenta esta actividad molecular, provocando un 

aumento de energía interna. La energía interna de una sustancia también incluye la energía 

potencial resultante de las fuerzas intermoleculares (Smith y Otros, 1995). 

Es importante entender claramente este concepto cuando se aplica un balance de energía 

desde punto de vista macroscópico en lugar a nivel atómico o molecular. 

 

3.5.1. Análisis de las propiedades caloríficas del sistema 
Aplicando la ley de conservación de energía, partiendo de balance de energía interna que se 

analizó en el capítulo I, se tiene: 
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La energía interna se define como: 
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Cálculo de la energía interna líquida para la sección 1 
Partiendo de la figura 4.2, 4.4 y la ecuación (3.95) se tiene: 
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Derivando la parte izquierda, se tiene: 
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El cambio de la energía interna líquida de la sección 1 es: 
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Cálculo de la energía interna líquida y de vapor de la sección 2 
Partiendo del balance entálpico y considerando los flujos de entrada y de salida mostrados 

en las figuras 3.2, 3.4 se tiene: 
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Para la fase gaseosa que se encuentra en la sección 2: 

 

          

( )

V
A

V
i

NP

ik

V
i

LV
i

V
i

V
i

V
i

V
i

V
ii

NP

i

L
i

VL
i

RV
i

F
i

V
i

V
ii

V
i

V
i

i

k

kV
ikV

MHKHEHRHV

HKHRHFHV
dt

UMd

β*****

*****
1

2
11

−







+++

−







+++=

∑

∑

=

→

=

→
++

         (3.100) 

La suma de las ecuaciones (3.99), (3.100) es la energía interna total del plato i: 
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Cuando las dos fases se encuentran en contacto directo se considera que el sistema llega a 

su equilibrio térmico, por lo tanto: 
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Por lo tanto la derivada de la energía interna de vapor es igual a: 
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Cálculo de la masa de evaporación de cada plato 
Partiendo del balance entálpico para una fase gaseosa de un componente de una mezcla 

que se encuentra en la sección 2 se tiene: 
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Donde iF  es igual a: 

( ) ( )

V
A

V
ji

NP

k

RR
ji

V
i

F
i

V
ji

V
i

V
ijii

V
i

NP

ik

LV
jiji

V
iji

V
ijii

V
ji

V
iV

i

V
ji

i

i

kV
i

kV
ikV

k

MHyRHzFHyV

HKyEyRYVM
dt
UdU

dt
Md

F

β*******

******

,
1

,,1,11

,,,,,
,

+







++

−







++++










+=

∑

∑

=
+++

=

→

 (3.106) 

 

Cálculo de las entalpías de los flujos líquidos y de vapor 
De la ecuación (3.94) sustituyendo las variables del modelo la entalpía para diferentes 

secciones son igual a: 
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3.5.2. Pérdidas de energía en el sistema 
Perdidas por fricción en las tuberías de reflujos  
El flujo de los fluidos en las tuberías siempre está acompañado de rozamiento de las 

partículas entre sí y con la tubería, se tiene que existir una perdida de presión en el sentido  

de flujo. La ecuación general conocida como la fórmula de Darcy (Reza, 1993): 
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Para poder utilizar la fórmula (3.111) se necesitan calcular las longitudes de las tuberías y el 

número de codos a 90o de los reflujos que van de un plato a otro. Estos se pueden calcular a 

partir de las figuras 3.6, 3.7. Por lo tanto estos variables son iguales a: 

Para ki > : 

                             ( )1**6 110732 +−++−+= killlllD
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  Figura 3.6. Diagrama general de las distancias de las tuberías para los reflujos    

          internos de la torre de destilación multicomponente. 

      
 Figura 3.6. Diagrama general de las distancias de las tuberías para los    

 intercambiadores de calor.  

 

Para ki < : 

                 ( )1**6 110732 −−++++= iklllllD
kL

iR     (3.112) 

Para ki = : 
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Para ki ≠ : 
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Utilizando la fórmula (3.110) se obtienen las pérdidas de presión en las tuberías para cada 

reflujo: 
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Según Greenne (1993), la pérdida de presión en un codo de tubería es igual a: 
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Y la pérdida de presión en una llave de paso es: 
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Sustituyendo, las pérdidas de presión en los accesorios son: 
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Las pérdidas totales por ficción en cada reflujo interno de la torre: 
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Pérdidas al medio ambiente 
Las pérdidas al medio ambiente debido a que la torre de destilación y las tuberías de los 

reflujos están en contacto con el medio ambiente produciendo una transferencia 

principalmente entre ellos. Para simplificar el modelo las pérdidas al medio ambiente se 

pueden calcular con la siguiente fórmula (Ricker, 1974): 
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Las pérdidas al medio ambiente para los reflujos son: 
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Las pérdidas al medio ambiente para los platos son: 
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3.6. Cálculos de los reflujos, bombas e intercambiadores de calor  
En esta sección se presenta el análisis de balance de energía mecánica y de energía 

calorífica para los diferentes sistemas que lo necesitan. Se analizarán detenidamente las 

variables más importantes que presentan en los reflujos considerando la energía mínima 

necesaria para las bombas e intercambiadores de calor.  

 
3.6.1. Caracterización de los reflujos 
Una torre de destilación multicomponente está compuesta por los reflujos líquidos internos. 

Estos se representan con la variable kL
iR y están definidos de la siguiente manera: 

• Los reflujos líquidos kL
iR que llevan la masa líquida del plato i al plato k. Se 

caracterizan por ki ≠ . 

• Los reflujos kL
iR que se utilizan para la introducción de un intercambiador de 

calor al plato (rehervidor o condensador). Se caracterizan por ki = . 

 



3.6.2. Cálculo de los reflujos sin intercambiador de calor  
Estos reflujos refieren a los flujos que desplazan la masa líquida o en forma de vapor de un 

plato a otro. Como no existe intercambio de masa con el exterior se puede decir que la masa 

que entra es igual a la que sale, por lo tanto: 
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También se deduce que: 
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Las entalpías de los reflujos que entra se calculan de la manera siguiente: 
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Las pérdidas al medio ambiente dependerán de las características de la mezcla, de la 

longitud de la tubería. Cuando los reflujos se dirigen a los platos inferiores, el flujo llegará sin 

necesidad de ayuda de un sistema de bombeo. Pero cuando se dirigen a los platos 

superiores se necesita una bomba.  

Partiendo de la ecuación de balance de energía mecánica, se tiene: 

 

     ( ) fFsFsFs
Fs

FseFeFeFe
Fe

Fe VPzgvmtWVPzgvm β+







++=+








++ **

2
***

2
*

22

   (3.139) 

Se supone que masa que entra es igual a la masa que sale, esto es: 

                                                    FsFe mm =                                                        (3.140) 

  FsFe vv =                                                          (3.141) 

Por lo tanto la capacidad mínima de bombeo que requiere el reflujo es: 
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3.6.3. Cálculo de los reflujos con rehervidores 
Estos reflujos se refieren a los flujos líquidos que salen del plato i, y se introduce en un 

rehervidor total, donde la masa que entra en forma líquida se transforma de vapor, como en 



los reflujos no existe intercambio de masa con el exterior se dice que la masa que entra es 

igual a la masa que sale, por lo tanto: 
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Partiendo de un balance entálpico se tiene que: 
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Por afectos de diseño el calor mínimo que debe agregar el intercambiador de calor para que 

la masa líquida se transforme en vapor se logra cuando se cumple la siguiente igualdad: 
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Sustituyendo en la ecuación (4.164): 
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Por lo tanto el calor que deberá suministrar el rehervidor tendrá que ser mayor  o igual que el 

calor mínimo requerido. Esto es: 
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3.6.4. Cálculo de los reflujos con condensadores  
Estos reflujos refieren al flujo en forma de vapor que sale del plato i, y se introduce en un 

condensador total, donde la masa que entra en forma de vapor se condensa a la forma 

líquida. Este flujo se devolverá a la torre al mismo plato pero ahora como reflujo líquido. 

Como en los reflujos no existe intercambio de masa con el exterior se deduce que la masa 

que entra es igual a la masa que sale, por lo tanto: 
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También se puede decir que la composición de la masa no cambia, por lo tanto: 
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Partiendo de un balance entálpico se tiene que: 
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Por lo tanto: 
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Para efectos de diseño el calor mínimo al que debe disminuir el intercambiador de calor para 

que la masa en forma en  vapor se transforme en forma líquida, se cumple cuando cumple la 

siguiente igualdad: 
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Sustituyendo en la ecuación (4.171) se obtiene: 
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El calor que deberá disminuir el condensador tendrá que ser mayor o igual que el calor 

mínimo requerido: 
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3.7. Variables de adaptabilidad del sistema 
La eficiencia de una torre de destilación es la capacidad que tiene la misma de evaporar los 

componentes más volátiles y de condensar los componentes más pesados de una mezcla 

para así separarla en dos o mas fracciones. Por la gran variedad de torres de destilación que 

existen en el mercado hoy en día, es necesario consideran unas variables que adapten el 

modelo a las condiciones reales del sistema. A estas se le llamarán variables de 

adaptabilidad del sistema y dependen directamente del tipo de columna de destilación que se 

este utilizando y de las características de la mezcla a destilar. Según el tipo de equilibrio que 

se tenga estas variables se pueden dividir en cuatro: 

  
1VT : es el tiempo en el que se logra desalojar la masa para obtener la presión 

de trabajo de las válvulas. Esta variable depende directamente del tipo de mezcla y 

del plato que se este utilizando. El aumento o disminución de esta variable afectará 

directamente la velocidad de los flujos de vapor que pasan de un plato a otro por 

medio de las válvulas. 



 

 
2VT : es el tiempo en el que se logra el equilibrio térmico entre la fase líquida y 

de vapor en un plato de destilación. Esta variable depende directamente de la 

eficiencia de la misma columna. El aumento o disminución de esta variable afectará 

directamente la velocidad de los flujos de condensación y evaporación que se 

realizan en un plato de destilación. 

 

 
1LT : es el tiempo en el que se logra el equilibrio de presiones entre las dos 

secciones de un plato de destilación. Esta variable depende directamente del tipo de 

mezcla y del plato que se este utilizando. El aumento o disminución de esta variable 

afectará directamente la velocidad de los flujos líquidos que se encuentran en el 

interior de la columna de destilación. 

 

 
2LT  : es el tiempo en el que se logra el desbordamiento total de la mezcla 

líquida que se encuentra más arriba de la altura del vertedero. Esta variable depende 

directamente del tipo de mezcla y de plato que se este utilizando. El aumento o 

disminución de esta variable afectará directamente la velocidad de los flujos de vapor 

que se encuentran en el interior de la columna de destilación. 

 

Estas variables son de suma importancia para poder adaptar el modelo a las condiciones 

reales o deseadas. La variación de estas afecta directamente la velocidad de los flujos que 

se encuentran en el interior de la torre y por lo consiguiente varía la eficiencia de la columna 

de destilación. 

 

3.8. Descripción del modelo 
El modelo matemático sirve para simular el comportamiento de un sistema y lo usa para 

predecir su comportamiento futuro.  

La simulación parte de las condiciones iniciales de las variables de estado, y junto con las 

entradas del sistema se calculan las variables internas. Estas servirán para el cálculo de las 

nuevas variables de estado cerrando el ciclo o algoritmo. Es importante señalar que las 

variables de estado dependerán directamente de las entradas del sistema y estas de los 

datos característicos de la torre de destilación que se este simulando.  

 

Las variables que se manejan en el modelo se pueden clasificar en 4 tipos: 

1. Las entradas del sistema 
Son aquellas constantes o variables que se necesitan para caracterizar la torre de destilación 



que se está simulando. Estas dependen directamente de las características físicas del 

sistema, las propiedades químicas de los elementos de la mezcla que se maneje, los flujos 

de alimentación y extracción del producto, etc. 

 
2. Las variables de estado  
Son las ecuaciones dinámicas que describen al sistema. Estas son de suma importancia 

porque describen ciertas variables en el tiempo y por medio de ellas se calculan las demás 

variables que existen en el modelo. Estas fueron obtenidas mediante balances de masa y de 

energía del sistema. 

 

3. Las variables internas del modelo 
Son aquellas variables que se necesitan calcular para que el modelo funcione, y son 

calculadas por medio de una ecuación lineal. Existirán variables que por el problema de la 

división por cero la ecuación con la que se calculan dependerá del valor puntual de las 

variables de estado. Por lo tanto las variables internas se pueden dividir en dos formas. 
 

Variables directas: Son aquellas que se calculan por una ecuación lineal 

  

Variables por elección: son aquellas que se representan por más de una ecuación lineal, y 

dependerán directamente del valor puntual de las variables de estado. 
 

3. Salidas del sistema  
Para las salidas del sistema se podrá simular cualquier variable que se quiera, siempre y 

cuando el propósito sea observar el comportamiento de la misma a través del tiempo. Estas 

se dividen en dos y son las siguientes: 

 

Alarmas del sistema: Estas son de suma importancia porque de ellas depende que el 

modelo funcione correctamente ya que nos indican en la simulación de la torre cuando el 

sistema esta fuera de las condiciones reales de trabajo. Esto se debe al manejo de flujos 

grandes de entrada en una torre de destilación con características físicas pequeñas (lados y 

altura de los platos). 

 

Salida del sistema: estas pueden variar dependiendo de las necesidades que se tengan 

porque se puede simular cada una de las variables que se manejan en el modelo. Algunas 

de las que se consideran más importantes son las siguientes: 

 



 Composición de los componentes del producto destilado (fracción molar). 
 Masa del producto destilado. 
 La energía mínima necesaria para los intercambiadores de calor. 
 La capacidad mínima requerida para las bombas hidráulicas que necesitan los 

reflujos que van a los intercambiadores de calor. 
 La capacidad mínima requerida para las bombas hidráulicas que necesitan los 

reflujos que se dirigen a platos superiores. 

 Las temperaturas y presiones de trabajo para cada plato. 

 

 
                                                    Figura 3.7. Descripción del modelo 

 

3.9. Resumen de las variables del modelo 
En esta sección se describirán cada una de las variables que se usan en el modelo 

multicomponente. Para describir las unidades de medida o de trabajo de cada variable se 

ejemplicará usando el sistema internacional (Kilogramo, metro, segundo, grados Kelvin). 

 

3.9.1. Variables definidas como entradas de los datos característicos  
Las variables definidas como entradas de los datos característicos del modelo son aquellas 

como su nombre lo dice que definen las características esenciales de la torre que se esta 

destilando. Estas pueden ser desde las características físicas de la torre de destilación hasta 

las propiedades químicas de los elementos de la mezcla. Y son las siguientes: 

jjj CBA ,,  (unidimensionales): son las constantes de Antoine para la sustancia o componente 

j. 



 

α  = ( 10 ≤≤α , unidimensional): es el coeficiente de compresibilidad de la mezcla gaseosa, y 

se define como el porcentaje puntual del volumen al que se puede comprimir la mezcla 

gaseosa 

( )mhB : es la altura de las válvulas de presión de los platos de destilación 

( )ml1  : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde a la altura 

 del plato 

( )ml2 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde al ancho 

del plato 

( )ml3  : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde al largo del 

plato 

( )ml4 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde al largo de 

la sección 1 del plato 

( )ml5 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde a la altura 

del vertedero 

( )ml6 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde a la altura 

de la conexión entre las dos secciones del plato 

( )ml7 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde al diámetro 

de las tuberías de los flujos líquidos kL
ii RE ,  

( )ml8 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde al diámetro 

de las tuberías de los flujos de vapor V
i

V
i ER k =  

( )ml9 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde al diámetro 

de las válvulas de presión 

( )ml10 : es una medida longitudinal de un plato de destilación y corresponde a la 

distancia de separación de la torre de destilación y las tuberías de reflujo 

( )molkgM j /∗ : es el peso atómico del componente j considerando si la molécula es 

diatómica, triatómica, etc. 

NP (unidimensional): es el número de platos que conforman la torre de destilación 

NC  (unidimencional): es el número de componentes que conforman la mezcla total de 

la torre de destilación 
∗

iP : es la presión de trabajo de las válvulas de vapor que se utilizan en el plato i 

R
iP  : es presión del lugar a donde es llevada la extracción de vapor del plato-i 



R
iV : es volumen específico del lugar a donde es llevada la extracción de vapor del plato-i 

Nv  (unidimencional): es el número de válvulas que tiene un plato teórico 
R
fβ  (unidimencional): es el coeficiente de fricción que se tiene en las tuberías de los reflujos 

( )2/1 mL
Aβ : es el coeficiente de transferencia que tiene la mezcla líquida de los platos de la 

torre de destilación con el medio ambiente. Y se define como el porcentaje puntual de 

pérdida por unidad de área cuadrada 

 

( )2/1 mV
Aβ : es el coeficiente de transferencia que tiene la mezcla gaseosa de los platos de la 

torre de destilación con el medio ambiente. Y se define como el porcentaje puntual de 

pérdida por unidad de área cuadrada 

 









2* sm
kgCa

fi
β : Son las pérdidas de presión por fricción que se tienen en el rehervidor en el 

plato i 

 









2* sm
kgCo

fi
β : Son las pérdidas de presión por fricción que se tienen en el condensador en el 

plato i. 

  

 

3.9.2. Variables definidas como entradas del sistema 
Las entradas variables del sistema son los datos reales de la mezcla que entra a la torre de 

destilación. Como los flujos siempre son inestables en su composición, no se pueden 

considerar como entradas constantes. Por lo tanto a la misma entrada se le puede sumar un 

ruido ya sea senoidal u otro que aproxime la variable a la realidad del proceso. 









s
kgF L

i : es flujo de alimentación líquido que entra al plato i 









2

2

s
mH LF

i : es la entalpía líquida con la que llega el flujo de alimentación del plato i 









2

2

s
mH VF

i : es la entalpía de vapor con la que llega el flujo de alimentación del plato i 









kg
mV LF

i

3

: es el volumen específico del flujo de alimentación líquido que entra al plato-i 









kg
mV VF

i

3

: es el volumen específico del flujo de alimentación en forma que entra al plato-i 



( )ensionalunizz L
ji

L
ji dim,10 ,, ≤≤ : es la composición de la mezcla líquida del componente j del 

flujo de alimentación que entra al plato i (fracción molar) 

( )ensionalunizz V
ji

V
ji dim,10 ,, ≤≤ : es la composición de vapor del componente j del flujo de 

alimentación que entra al plato i (fracción molar). 

 

3.10. Ecuaciones de estado del modelo 
El modelo de la columna de destilación multicomponente descrito anterior sección está 

compuesta por 174 ecuaciones o igualdades, en la cual de alguna forma están relacionadas 

entre sí para calcular las variables más importantes del proceso para paso de integración, 

aún es muy complejo, estos conjunto de ecuaciones se pueden presentar en la forma 

matricial que describe claramente la interacción de las diferentes variables. 

 

                                          ( ) ( ) ( ) ( ) ( )tutBttA
dt

td ** += χχ                                     (3.175) 

 

 ( ) ( ) ( )ttCty χ*=                                                          (3.176) 

 

  Donde:   ( )tχ  es variable de estado del sistema. 

 

                                ( ) ( ) ( ) ( )[ ]Ttttt 321 ,, χχχχ =                                                    (3.177)   

 

                            ( ) [ ]V
NP

VL
NP

LL
NP

L VVhhhht ...,...,... 1
22

1
11

1
1 =χ                                          (3.178) 

 

                            ( ) [ ]V
NCNP

VL
NCNP

LL
NCNP

LL MMMMMMMt ,1,1
2

,
2

1,1
1

,
1
2,1

1
1,1

2 ...,...,...,=χ         (3.179) 

 

 ( ) [ ]V
NP

VL
NP

L UUUUt ...,... 1
11

1
3 =χ                                                     (3.180) 

 

( )tu  es un vector de las entradas del sistema: 

                        ( ) ( ) ( ) ( ) ( )[ ]tututututu 4321 ,,,=                                                    (3.181) 

 

                 ( ) [ ]L
NCNP

LF
NP

FF
NP

FL
NP

L zzVVHHFFtu LLLL
,1,1111

1 ...,...,...,...=                              (3.182) 

 

 ( ) [ ]V
NCNP

VF
NP

FF
NP

FV
NP

V zzVVHHFFtu VVVV
,1,1111

2 ...,...,...,...=                             (3.183) 



 

 ( ) [ ]NPL
NP

LLL
NP

LCa
NP

Ca RRREEQQtu ...%,%,%...%,%... 2
1111

3 1=                          (3.184)        

 

 ( ) [ ]NPV
NP

VVV
NP

VCo
NP

Co RRREEQQtu ...%,%,%...%,%... 2
1111

3 1=                         (3.185) 

( )ty  es un vector de las salidas del sistema  

                             ( ) [ ]TNCNPNCNP yyxxxty ,1,1
2

,
2

2,1
2
1,1 ...,...,=                                         (3.186) 

         

3.11. Conclusiones 
 

 Se realiza una descripción de las variables que se utilizan en el modelo 
multicomponente. 

 
 Se detallan los reflujos internos con o sin intercambiadores de calor.  Los cuales 

no aparecen en el modelo de la columna de destilación binaria. 
 

 El modelo obtenido incluye las variables más importantes que rigen la destilación 
multicomponente, muchas de las cuales se obvian en el modelo de la columna 
binaria. 

 
 Se representa el modelo multicomponente en forma matricial que describe 

claramente la interacción de las diferentes variables.  
 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 



CAPÍTULO IV 
 Aportes 
4.1. Aportes 
4.1.1. Aporte tecnológico 
El principal aporte de este trabajo fue encontrar un modelo teórico físico-matemático 
aproximado  que describa el comportamiento e interacciones de las variables para casos 

generales que puedan adaptarse a cualquier columna de destilación que utilice mezclas con 

un comportamiento aproximadamente ideal.   

El modelo diseñado permite la predicción y comparación de una manera lógica para 

pronosticar los resultados. El uso de este modelo hace posible la simulación controlada en 

situaciones donde experimentos directos serían imprácticos o prohibitivos por el costo.  Una 

vez que este modelo matemático sea validado, el mismo podrá utilizarse para estudiar y 

predecir el comportamiento de las columnas de destilación multicomponentes en las 

ndustrias metalúrgicas y químicas. Además si se requiere la fabricación de una torre de 

destilación, lo más recomendable es que el diseñador realice diferentes tipos de pruebas 

para los rangos de funcionamiento a través de un modelo matemático, con el fin de observar 

y comprender el comportamiento del sistema, y llegar a tener los criterios necesarios para 

obtener el mejor diseño de la torre de destilación que se desee. 

 

4.1.2. Aporte económico 
El modelo obtenido después de validado y verificado puede ser utilizado para la 

simulación, control y optimización de las columnas de destilación tanto binarias como 

multicomponentes. Esto contribuye al aumento de la calidad de los productos destilados 

y disminuye el costo de producción de las industrias donde existen las unidades de 

destilación. 

 

4.1.3. Aporte ecológico 
El modelo matemático obtenido podrá utilizarse para predecir el comportamiento de las 

columnas de destilación cuando cambien los parámetros que las rigen sin que acudir a 

la experimentación de laboratorio. Esto contribuye a la disminución de la cantidad de 

reactivos químicos que se vierten al medio ambiente. Además el control riguroso del 

proceso permite disminuir el impacto ambiental causado por el vertimiento de gases 

contaminantes  hacia la atmósfera. 

 
 
 



 
CONCLUSIONES 

1. Se obtiene un  modelo teórico físico - matemático para una torre de destilación 

multicomponente  con  las    siguientes características: 

 

 Es aplicable para un número de platos y componentes indefinidos en el proceso 

de destilación. 

 

 Es adaptable para las torres de destilación en dependencia de los parámetros 

constructivos. 

 

 Es aplicable para diferentes tipos de flujos de alimentación, cualquier número y 

lugar tanto de reflujos internos como de intercambiadores de calor. 

 

 El modelo incluye las pérdidas de calor al medio ambiente y  por fricción. 

 

 El modelo contiene multi-reflujos internos y multi-intercambiadores de calor por 

lo que puede ser utilizado en cualquier caso. 

 

2. El modelo obtenido utiliza para los balances de masa y energía, fórmulas conocidas y 

validas en la física y físico-química moderna. 

 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 



 RECOMENDACIONES 
 

1. Validar el modelo teórico físico- matemático diseñado para simular el comportamiento 

de  las columnas de destilación multicomponente en las industrias metalúrgicas y 

químicas. 

 

2. Introducir otras relaciones o ecuaciones matemáticas que permitan la aplicación del 

modelo  para cualquier tipo de gas y no sólo para aquellos con comportamientos 

cercanos a los gases  ideales.  
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ANEXOS. 
Anexo 1. 

Desarrollo y Obtención De La Temperatura De Salida Ts Del Fluido Calentado. 

 

 
 

 Figura 1. Corte transversal del intercambiador de contracorriente 
 

Si se cortara transversalmente un intercambiador de calor a contracorriente y se 
considera una longitud dx como se muestra en la figura 8.1, el calor 

proporcionado por el líquido caliente será igual a (Schmitz, K. A., 1995): 
 

                                       dx
dx
dTCFdQ PC ***−=                                         (1) 

 
La cantidad de calor recibido por el flujo de calor vaporizado es:  

                                     
dx
dTCF

R
TT

dQ PC
N **−=

−
=                                   (2) 

R es la resistencia térmica equivalente del intercambiador. Las dos cantidades de 
calor 
definidas previamente son iguales a: 

                                
dx
dTCF

R
TT

PC
N **−=

−                                                (3) 

 

Integrando esta ecuación a lo largo del intercambiador se obtiene: 
 

                                ( )N
RCF

xx

TTke PC

o

−=
−

−

*1
**                                                  (4) 



 

Cuando oxx = , ETT =    entonces: 

                                   

                                 
Ne TT

k
−

=
1

1                                                                   (5) 

 

Cuando sF TTxx == , :  

                                  CPC

o

F
k

RCF
xx

Ne

Ns ee
TT
TT −

−
−

==
−
− **                                               (6) 

 

Por lo tanto la temperatura de salida sT del fluido de calentamiento en función del 

gasto 

de este fluido CF y de su temperatura de entrada eT al rehervidor es: 

                                ( ) N
F
k

Nes TeTTT C +−=
−

*                                                   (7) 

 

El coeficiente K  se determina ya sea a partir de los datos experimentales o a 
partir de los datos de construcción del intercambiador. 
 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 
 

Anexo 2. Destilación de  la mezcla compleja de los hidrocarburos 
 


