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SECCION B : INGENIERIA QUIMICA

ANTECEDENTES. Y PERSPECTIVAS DE LA OPERACION
DE DESTILACION DISCONTINUA

J. Lombira-Echevarria, M. Otiniano-Caceres

Universidad Nacional Mayor de San Marcos, Facultad de Quimica e Ingenieria Quimica
Unidad de Post Grado,
Av. Venezuela s/n Lima —Pert

Abstract.-Present contribution constitutes a review that shows the results of bibliographic research carried
out about the simulation, design and optimisation of batch distillation operation. It is analysed the present
state of the art of this operation, contrasting its recent achieved results with difficulties that still exist in this
area. The different batch distillation columns configurations that have been developed recently, such as
the inverted column, middle vessels, multiple effects, extractive and azeotropic batch distillation columns
are reviewed.
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Resumen.-En el presente trabajo se exponen los resultados de la revision bibliografica del
comportamiento de los estudios realizados referentes a la simulacion, disefio y optimizacion de la
destilacion discontinua. Se refleja el estado de desarrollo actual de esta operacién, contrastando los
logros alcanzados, con las dificultades que aun se presentan en esta area. Las diferentes configuraciones
recientemente desarrolladas sobre la columna de destilacién batch como la variante invertida, con vasos
intermedios y la de multiples efectos son revisadas, asi como la destilacion batch extractiva y azeotrdpica.

Palabras Clave : Destilacion batch, Simulacion, Optimizacién , Disefio, Configuraciones.

INTRODUCCION Actualmente el interés por este tipo de
La destilacion discontinua se utiliza separacioén se ha renovado notablemente,
ampliamente como operacion unitaria en Ia debido a las crecientes exigencias por
industria  de procesamiento por lotes, la calidad y pureza de los productos
(Figura No 1) como uno de los procesos obtenidos en las diferentes areas de la
de separacion mas antiguos industria en las diferentes areas de la
reportados por la industria quimica. industria quimica, fundamentalmente
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Figura 1. Esquema de una columna de destilacion discontinua convencional
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en la quimica fina, la industria farmacéutica
y la biotecnologia, entre otras.

Entre las principales ventajas de la
destilacién discontinua o batch, con respecto
a la destilacion continua se encuentra su
flexibilidad, lo cual se evidencia en procesos
donde la composicién quimica de Ila
alimentacidén o mezclas a tratar cambian
frecuentemente. En estos casos es posible
operar dichos procesos con una Unica
columna discontinua, capaz de procesar
mezclas con un alto rango de variacién en su
composicion, logrando niveles de separacion
muy aceptables.

Otra de las razones de la creciente
presencia de destilacion bafch a escala
industrial, es su operatividad en la
separacion de mezclas multicompo-nentes.
En estos casos es posible la separacion de
los componentes presentes con altos niveles
de& pureza, a partir de la obtencién
consecutiva de cortes o fracciones de
destilado. Sin embargo para procesos
conformados por columnas de destilacion
continuas, estos niveles de separacién soélo
se pudieran lograr con la instalacién de
complejos sistemas de columnas
interconectadas, lo que  encareceria
considerablemente los costos de los
mismos.

Precisamente por la caracteristicas
propias de esta operacion difusional, la
destilacién discontinua esta limitada para la
operacién con mezclas en cantidades
reducidas. Ademas presenta  como
desventajas mas notorias el hecho de
requerir mucho mas trabajo y atencion que
una destilacion continua, siendo su control
automatico mas dificil debido a la variacion
continua de las condiciones de operacion
con el tiempo.

Consecuentemente con el interés por la
destilacién discontinua durante los udltimos
afios se han desarrollado diferentes
métodos y programas para la simulacion,
optimizacién, conirol, disefio, y operacion
de estos tipos de columnas.

La  destilacion  discontinua  esta
despertando nuevo interés en los investiga-
dores como por ejemplo, en laz aplicacion
de la llamada destilacién extractiva
discontinua, o su aplicacién en la destilacion
azeotrépica. La flexibilidad y naturaleza de
la destilacién discontinua permite configurar
la columna de diferentes maneras. Asi, en
contraste con la tradicional columna bafch,

se ha propuesto la inversion de la misma, o
sea, disponiendo la alimentacion al tope y
los productes saliendo por el fondo. Otros
investigadores han propuesto la
introduccion de uno o varios vasos ©
reservorios a lo largo de la columna, y mas
recientemente ya se repoerta la
experimentacion de estas alternativas
conjugadas con la destilacion discontinua
reactiva.

De esta forma, la creciente complejidad
que va adquiriendo esta operacion es cada
vez mas asombrosa, y consecuentemente
con ello el nivel de complejidad de los
algoritmos a desarrollar. Esto implica la
necesidad de actualizar los programas de
computo disponible por los investigadores y
el mercado en general, para lograr la
simulacion de tales configuraciones
novedosas, y muchas aln por analizar.

Teniendo en consideracion el segmento
importante que abarca Ia destilacion
discontinua en el campo de las
investigaciones en la Ingenieria Quimica,
asi como de la variada informacién que se
publica al respecto, es objetivo del presente
trabajo exponer los resultados del estado
actual de este topico, considerando los
avances logrados en su simulacién, disefio,
operacion y optimizacion.

Simulacién de la Operacion de
Destilacion Discontinua

La simulacion  de la destilacion
discontinua se ha visto directamente
beneficiada, por el desarrollo de equipos de
computo cada vez mas rapidos y con
mayores capacidades de memoria. Ello ha
hecho posible la introduccién de modelos
matematicos cada vez mas rigurosos
conjuntamente con la aplicacién de métodos
numéricos mas eficientes para resolver los
modelos matematicos asociados a esta
operacion.

Es posible clasificar los programas
propuestos en la literatura para realizar ia
simulacidbn matematica de la destilacién
discontinua en dos grandes grupos: el
primero de ellos seria el correspondiente a
los llamados métodos cortos o aproximados
(short cut ), y en el otro se ubicarian los que
emplean métodos rigurosos para la solucién
de los modelos. A su vez, este segundo
grupo de métodos pudieran ser clasificados
en la categerias de métodos diferenciales o



como métodos pseudo estacionarios. En el
segundo grupo, la destilacion discontinua es
simulada como una sucesion de procesos
estacionarios,  utilizando  modelos vy
algoritmos empleados para la destilacion
continua.

Meétodos Diferenciales

En los métodos diferenciales se
encuentran los programas tradicionales que
realizan la integracién numérica del sistema
de ecuaciones diferenciales ordinarias que
describen esta operacion, y que se
caracterizan generalmente por consumir
gran cantidad de tiempo de computo. El
modelo que resulta para la simulacion del
comportamiento de ios diferentes
componentes y la temperatura de la mezcla
en el hervidor, cada una de las etapas y el
condensador, queda establecido como
sigue:

m ecuaciones diferenciales para el balance
de masa en el condensador:

dx:,{'_l/_- __12 1)
dl e (-(y,,( xr.(),|" Y ,m(

m ecuaciones diferenciales de balance de
masa por cada una de las etapas en la
columna:

dx.;

R
XV/¢|_XI./
dt 1( )

T

i=12,..m  j=1,2,..n (2)

m ecuaciones diferenciales de balance de
masa para el hervidor:

dx,.k V + R ( )]
= X.r— V& Bt Xk

I A
i=1,2,...00 (3)

considerando:

= @

a este sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias se le adiciona como relacién de
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equilibrio para cada componente en cada
etapa, la restriccion:

M
Z Kixij—1=0 i=12,..m

=1.2,..n  (5)
donde:
yu  yup’i
S = e 6
y X iy ¢i)P 1) ( )

los coeficientes de actividad para cada uno
de los componentes presentes en cada una
de las etapas, y;, pueden evaluarse a partir
de los diferentes modelos disponibles, como
lo constituyen la ecuacién de Wilson, la de
Tsuboka-Katayama, el modelo UNIQUAC
tanto en su versidén original como en las
importantes modificaciones del mismo, el
modelo NRTL o el método UNIFAC, entre
otros. De igual forma los coeficientes de
fugacidades ¢; son calculados a partir de las
diferentes Ecuaciones de Estado reportadas
en la literatura cientifica.

A pesar de la variedad de ecuaciones
disponibles para la evaluacion de y; y ¢;, €s
importante destacar que la inmensa mayoria
de los articulos publicados consideran
comportamiento ideal para la mezcla a
destilar, lo cual significa considerar como
unitarias estas magnitudes termodinamicas.
Si  bien esta simplificacion aumenta
considerable-mente el tiempo de cdmputo
requerido para la solucion del sistema de
EDO, sus resultados se pueden traducir en
una falta de rigurosidad termodinamica en el
tratamiento de la mezcla a estudiar, con el
consiguiente error o discrepancia en
ocasiones inaceptables entre los perfiles
calculados por el programa simulador, con
los reportados experimentalmente.

Uno de los primeros métodos reporta-
dos para la determinacion grafica de las
curvas de destilaciéon para mezclas binarias
fueron propuestos por Smoker y Rose [1,2] ,
y luego por Cichelli [3] con ecuaciones que
relacionan el nimero de platos y la relacién
de reflujo.

Rose [4,5] y Colourn et al. [6]
presentaron expresiones mas exactas para
la destilacién de mezclas binarias. También
se encuentra que Rose [7,8,9] es uno de los
primeros autores que aplican los metodos
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de integraciébn numérica, en esta ocasion el
Euler para resolver los problemas de
destilacion discontinua. Este trabajo fue
continuado por Huckaba y Danly [10], que
desarrollaron una descripcién  matema-
ticamente rigurosa de los procesos de
rectificacion batch binario, utilizando los
métodos de Euler y la regla trapezoidal, e
introduciendo el criterio correspondiente
para convergencia y estabilidad de solucién
numérica.

Meadows [11] presentd otro programa
para destilacion multicomponente
discontinua, pero con soluciones limitadas,
mientras que posteriormente Distefano [12]
propusd ofro modelo matematico sobre la
base de un procedimiento de calculo de
etapa por etapa. En este trabajo Distefano
también investiga veinte diferentes métodos
de integracién numérica, concluyendo que
el método predictor-corrector Moulton-Sell
presenta la estabilidad mas favorable. Otros
autores han presentado trabajos utilizando
diferentes métodos de integracion numérica
como el Runge-Kutta de segundo orden
[13], el Runge-Kutta de cuarto orden y los
métodos Milne de quinto orden [14] y el
método corrector predictor Hamming de
quinto orden [15].

Domenech [16] investigd comparando su
propio método de integracién con el Euler,
Euler-Cauchy, Runge-Kutta de cuarto orden
y el Adams-Moulton, obteniendo para este
Ultimo los mejores resultados para el
modelamiento de la rectificacién batch de
mezclas binarias en una columna de cuatro
platos.

En 1981 Domenech y Enjalbert [17]
presentaron un programa para simular la
rectificacion discontinua, considerando los
periodos de inicio y de produccion. Boston
et al. [18] presentd un programa para
rectificacion discontinua empleando
esencialmente las mismas ecuaciones
propuestas por Distefano [12], pero
considerando la fase liquida real y utilizando
el método Runge-Kutta.

Sodomoto y Migakara [19] desarrollaron
un procedimiento estable y rapido para el
calculo de rectificacion batch  multi-
componente, pero restringiéndola para

sistemas con comportamiento ideal para las
fases liquida y vapor., Posteriormente
Lapacek [20] presenta un programa mas
riguroso utilizando un método Runge-Kutta-
Merson combinado con el Euler explicito y
los modelos termodinadmicos de Wilson v el
NRTL.

Otros esfuerzos se han dirigido en
desarrollar métodos cortos para la
simulacion de columnas de destilacion
discontinua tanto para mezclas binarias
como multicomponent-es como son los
trabajos de Wu [21], Diwekar [22,23,24] y Al-
Tuwain[25].

Lombira [26] propone el programa
BATCH1 para la simulacion de columnas de
destilacion  discontinua para sistemas
complejos y multicomponentes, validan-dolo
a partir de datos experimentales. El
programa introduce nuevos modelos para la
determinacién de los coeficientes de
actividad, y estd estructurado con
integracién numeérica relativamente mas
rapida, empleando para ello una
modificacion del método de Runge-Kutta de
tercer orden segln Villadsen [33] con paso
variable.

U =u+ C()lkH‘Q)zl?H'Cl)}];ﬁ,

i=0, 1, ... ,N-1 uesennegrilla, (7)
Uo = Yo ) (8)
ki=hlI- ha%(u,)]-‘f(u,) @)

h{I - haxg—i(u,)]_lf(u, +b.k)) (10)

k:
&

k.

h{I - hm%(u.)]“‘ (buk: + buk:) (11)

Los parametros ay , by \ba1 ,bax 01, 02 @3
son reportados por el autor [33]. A diferencia
de otros procedimientos que operan con
paso de integracion constante, la gran
ventaja de este método radica en la
posibilidad de establecer un paso h para
cada intervalo de integracion, lo cual es de
suma importancia en la elevacion del tiempo
de computo de estos sistemas de EDO tipo
stiff. Este paso es ajustado de acuerdo al



algoritmo que se detalla a continuacion, el
cual trata preferiblemente de incrementar h
siempre y cuando no se genere un error
superior al establecido por el usuario. De lo
contrario, se trata de disminuir el paso en
una integracién dada hasta que la diferencia
en el calculo satisfaga las condiciones de
error o convergencia.

El error por truncamiento e en la integra-
cién i+1 es estimado como:

eH]:a)Hl—uH]:—;ghz‘+O(/’z5)
(12)

donde: :

u = y(x.0) + gh' + 0(R°)
(13)

@D, = y(x, - |) + 2g(%)4 + O(hs)
(14)

El término u.4 denota la solucion
numeérica del Sistema de EDO para un paso
de integracién h, y el término w4 se refiere
3 dicha solucion numérica, pero para un
paso de integracion. h/2. Si el error por
truncamiento local e es lo suficientemente
pequefio, como para cumplir lavcondicion:

et =« TOL, para cada una de
lasj EDO, desdej=1,2,..m, (15)

entonces es aceptado el paso de
integracion h. Para el caso en que se haya
logrado dicho paso de integracion
satisfactorio, se puede ajustar el mismo,
tratando de aumentarlo convenien-temente
de acuerdo a la siguiente estrategia:

e(/} "
b= h.min[{4max|WI} 3],
j=1,2,..m (16)

Dado el caso que no se haya podido cumplir
con la condicion de convergencia planteada
en la ecuacion 15, para todas y cada una de
las EDO, entonces se establece el nuevo

ST

paso hy, como la mitad del paso h
correspondiente a la integracion anterior. De
esta forma se va reduciendo el paso de
integracion hasta alcanzar un error local por
truncamientc menor a la telerancia

Posteriormente se reporta un trabajo [70]
en el que empleando esta técnica numérica,
se plantean los resultados de la simulacién
calculan los perfiles de temperatura y fijada,
repitiéndose asi el algoritmo de variacién de
paso.

composiciones para cada uno de los
cinco componentes, en el hervidor,
condensador y en cada una de las ocho
etapas de la columna. Muestra de estos
resultados se ilustran en las Graficas No 1
y 2 para el comportamiento transiente de la
composicion de la mezcla destilada y su
temperatura en el condensador.

E! programa BATCH1 es modificado
posteriormente por Castillo [71],
introduciéndole la Ecuacidn de Tsuboka-
Katayama para el calculo de los coefi-
cientes de actividades, y la Ecuacion de
Estado de! virial con la modificacion de
Hayden-O'Conriell para la determinacion de
los coeficientes de fugacidades.

Diwekar et al. [27] presenta un paguete
llamado BATCH-DIST para el disefio,
simulacion y optimizacion de columnas de
destilacion  discontinuas, que incluye la
posibilidad de operar a reflujo constante o
variable en el tiempo, tanto para mezcias
multicomponentes y que en el caso de la
simulacion incluye tanto los modelos
rigurosos diferenciales como los modelos
cortos simplificados.

En 1994 Bosley et al. [28] desarrolla una
técnica eficiente para el modela-miento de la
columna incorporando, balances de energia
rigurosos asi como la representacion de la
hidraulica del plato y la transferencia de
masa no ideal. El modelo es inclusive
aplicable para columnas de destilacion
continuas.

Albet et al. [29] también formula vy
desarrolla un modelo riguroso para la
columna, con un conjunto de ecuaciones
diferenciales y algebraicas las cuales son
resueltas por una estrategia numérica basada
en el método de Gear, el cual es
especialmente adaptado para este tipo de
sistemas.

Mori et al. [30] en 1995 propone
Un algoritmo para la solucion de los
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para R=4 y N=8

problemas de destilacion discontinua
multicomponente y de miultiples etapas.
Utiliza el método de Euler generalizado
implicito para la integracién numérica en
cada etapa, comparando el mismo con el de
Runge-Kutta. Wajge et al. [31] utiliza en
cambio las técnicas de colocacion ortogonal y
de diferencias finitas para obtener la solucion
numérica del modelo diferencial para una
columna empacada discontinua. En la
aproximacién de la colocacion ortogonal, la
aproximacion polinomial a las ecuaciones del
modelo, resulta en un sistema de ecuaciones
la cual es mucho menor en dimension.

Recientemente Tomazi [32] en cambio si
incorpora en sus modelos de destilacién un
conjunto completo de relaciones hidraulicas,
balances de energia y eficiencias de platos,
perc con modelos mas simples basados en
una acumulacién molar constante o cero
acumulacion.

METODOS PSEUDO ESTACIONARIOS

Los métodos pseudo  estacionarios
consisten en modelos que describen a la
destilacién discontinua como una sucesién
de eventos discretos de periodos cortos de
tiempo, en los cuales el proceso se



comporta igual como una columna de
destilacion continua.

Los primeros trabajos en este sentido
fueron propuestos por Rose en 1979, pero
realmente el primer programa de computo
riguroso desarrollado bajo esta filosofia de
trabajo fue reportado en la literatura por
Galindez y Fredenslund [34] seis afos
después con el modelo denominado
DISBATCH.

Posteriormente se realiza la simulacion
de una columna de destilacion discontinua
de multiples etapas y multicomponente con
el programa UNIDIST, desarrollado por
Christiansen et al. [35], el cual usa una
modificacion del método Naphtali-Sandholm
y diferentes modelos de equilibrio de fases.
La eficiencia computacional de estos
métodos pseudo estacionarios  fueron
discutidos posteriormente por Galindez [34],
mientras que Nad [36] reporté que aplicando
este programa a la rectificacion discontinua
de una mezcla ternaria produjo una
reduccion considerable del tiempo de
computaciéon. Lamentable-mente se ha
producido una cierta discontinuidad en el
estudio  de los métodos pseudo
estacionarios en la simulacion de Ia
destilacion batch, y de hecho no se ha
logrado evaluar los mismos para el
tratamiento de mezclas complejas vy
multicomponentes, lo que propone otra area
de interés en la investigacion de esta
operacion de separacion.

Optimizacién de Politicas de
Operacion

Sobre la optimizacion de la operacion de
la columna de destilacién discontinua, entre
los primeros trabajos se encuentra que
Converse et al. [37] emplea la programacion
dinamica para determinar el destilado
6ptimo, es decir, producir la maxima
cantidad de destilado de una pureza
especificada para un tiempo dado,
consiguiendo resultados de pureza de 4 a 5
% sobre la operacion convencional. Coward
[38] utiliza el principio de maxima de
Pontryagin para encontrar el tiempo
minimo, y la correspondiente relacion de
reflujo, necesaria para lograr una
separacién dada de dos componentes por
destilacion  discontinua.  Robinson  [39]
también utilizé el principio de maxima de
Pontryagin para calcular la ruta optima a
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través de la destilacion discontinua bajo
diferentes condiciones especificadas de
acumulacién o hold up en las etapas, y
velocidades de vaporizacién. Posterior-
mente el mismo Robinson [40] obtuvo
politicas de reflujo para la  destilacion
discontinua multicomponente en el cual se
fijo la cantidad y pureza del producto.

Diwekar et al. [22] en un articulo describe
un procedimiento para obtener el reflujo
optimo o politica de destilacion éptima para
columnas de destilacion batch
multicomponente utilizando el principio de
maxima de Pontryagin. Para aplicacién a
sistemas multicomponentes, un modelo de
orden reducido es utilizado como un
procedimiento corto desarrollado especi-
ficamente para analisis y disefio de columnas
discontinuas. Wu et al [21] también ha
propuesto un método para la optimizacién de
la destilacién de mezclas multicomponentes
en el cual las relaciones de reflujo y el
numero de platos son determinados
secuencialmente a partir de una operacion de
etapa en etapa a diferencia de Ila
simultaneidad para todas las etapas como en
los métodos convencionales. Diwekar et al.
[23] en un trabajo posterior propone un
metodo corto de optimizacion para el disefio
de columnas de simple y multiples fracciones
operando bajo condiciones de reflujo
constante y variable.

Quintero-Marmol et al. [41] explora varias
alternativas para una estrategia optima para
el reciclado de los cortes de los productos en
la destilacion discontinua multicomponente
El resultado muestra que se logra un
incremento de un 30 al 40 % en el factor de
capacidad de la instalacion, mediante la
segregacion de los cortes logrados.

Mujtaba et al. [42] propone una estrategia
de procesamiento de reciclado de cortes para
mezclas multicompo-nentes.Para esto se
propone un modelo dinamico de la columna y
las politicas o6ptimas generadas  por
descomposicion del problema total en una
secuencia de problemas de control éptimo
pseudo binarios aplicado anteriormente a
mezclas binarias. La estrategia obtiene
ahorros de mas del 45 % en cuanto a tiempo
de procesamiento y superiores al 67 % en
productividad.

Sorensen et al [43] presenta los
resultados de la operacion O6ptima de
diferentes  separaciones  tomando en
consideracion el tiempo de arranque , el cual
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es significativo en comparacion con el tiempo
total de operacion para separaciones
dificiles y cuando la acumulacién combinada
entre la columna y el condensador es grande.

Mujtaba y Macchietto [44] proponen la
optimizacion dinamica de la destilacion
discontinua dende la reaccion quimica y la
separacion tiene lugar simultdneamente. El
objetivo es maximizar la conversién del
reactante limitante. Este método puede ser
facilmente extendido a la destilacion dis-
continua no reactiva y a columnas de
destilacion discentinua no convencional.

Li y otros [45] optimizan un proceso de
destilacion discontinuo a nivel industrial con
reaccion quimica en el hervidor, con el objeto
de minimizar el tiempo de la operacion
discontinua. Se emplea un modelo dinamico
detallado para describir el proceso, el cual
se incorpora en el problema de optimizacion,
siendo final-mente validado con los datos
medidos del experimento directamente en el
sitio industrial. Se logra un ahorro arriba del
30 % del tiempo de operacién con las
politicas optimas desarrolladas en compa-
racion a la operacion convencional.

Wajge et al. [46] estudia la optimizacion de
una campafa entera de lotes, preferiblemente
antes de hacerlo para un simple corte. Esta
nociébn de optimizacion de campafia es
particularmente relevante en la destilacion
discontinua con reaccion reversible la cual
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produce cantidades significativas de cortes. El
reprocesamiento de estos cortes se hace
sobre la base de la consideracién de que un
simple lote puede conducir no solamente a
veloci-dades de produccion ineficientes sino
también a una utilizacion ineficiente de los
reactantes. Lo que se propone finalmente es
una estrategia general para decidir la
estructura optima de la campania .

Disefio de Columnas de Destilacion
Discontinua

Houtman y Husain [47] revisan la
literatura sobre la destilacion discontinua en
cuanto al disefio, relaciéon de reflujo,
combinacion de platos etc. Fair [48]
presenta los métodos de disefio en
destilacion continua y discontinua, ya sea
para mezclas binarias como multicompo-
nente.

Luyben [49] estudia varios disefios y
politicas de operacion para columnas de
destilacion batch binaria con el objetivo de
lograr una maxima produccion, logrando
incrementos significativos en la capacidad
debido al disefio optimo de la columna. En
este trabajo se llega a realizar la simulacion
del sistema de ecuaciones lo que permite el
estudio de un rango de condiciones para la
destilacion batch binaria.
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Figura 2.

ACUMULADOR

Esquema de una columna de destilacion discontinua convencional



Stewart et al. [50] presenta un estudio
tedrico y experimental del efecto de ciertas
variables de disefio, como la acumulacion
total, la relacion de reflujo y el numero de
platos, en el grado de separacién obtenible
en la destilacion batch multicomponente.
Mientras que Frank [51] propone una serie
de métodos cortos tanto para la destilacion
continua y como para la batch, asi como
recomen-daciones practicas para fijar el
numero de etapas de equilibrio, las
condiciones de operacion, tamafio de la
columna y materiales para la construccion
de la misma. En 1994 Mujtaba et al. [52]
presenta un programa llamado ALAMBIC
que es un paquete desarrollado en entorno
Windows, interactivo y de facil uso, prepa-
rado para optimizar el disefio y operacion
de columnas de destilacion dis-continua,
permitiendo el trabajo con mezclas
multicomponentes, e incluso para desti-
lacion discontinua reactiva. Posterior-mente
Mujtaba et al. [53] propone otro método
para la optimizacion del disefio de la
columna de destilacion discontinua para
operaciones de separacion simples o con
requerimientos complejos, e involucrando
mezclas multicomponentes. Salomone et al.
[54] presenta un procedimiento sencillo
para el disefio de destilaciones batch, el
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cual es equivalente al procedimiento de
Fenske-Underwood-Gillland  para destila-
ciones continuas. Dada una tarea de
separacion, se propone computar el nimero
minimo de etapas y la relacion de reflujo
minima requerida para realizar la destilacion
batch. Estos parametros son algo diferentes
de los parametros continuos de Npyin ¥ Rmin
para la misma tarea de separaciéon, debido a
la diferencia en la forma de los balances de
materia (estado estacionario en continuo
pero los balances de masa diferenciales
integrados en el caso del batch).

Sistemas Complejos y Nuevas
Configuraciones para la Destilacion
Discontinua.

Para mejorar la productividad de Ila
destilacion discontinua una de las estra-
tegias recientemente desarrolladas vy
discutidas en la literatura [55], es la de
columna invertida, propuesta originalmente
por Robinson y Gilliland en 1950 [72]. En
este tipo de operacion la alimentacion es
cargada en el condensador en vez del
hervidor como en las columnas conven-
cionales, y es continuamente introducida por
el tope de la columna (Figura No. 2).

CONDENSADOR

PRODUCTO LIVIANO
Y
: F-D-W
PLATO DE ALIMENTACION
TANQUE DE ALIMENTACION
i J\MW
: /
HERVIDOR 7 W
PRODUCTO PESADO

Figura 3. Esquema de una columna de destilacion discontinua con vaso intermedio



Columna 1
Columna 2

Yaso M-1

Columna M-1
Columna M.

&8

Figura 4. Esquema del sistema de destilacion discontinua de multiples efectos

En este trabajo, los autores reportaron
que la columna invertida comparada con la
convencional es mejor en términos de
menor tiempo de operacién cuando los
componentes livianos estan presentes en
pequefnas cantidades. De igual forma se
desarrolla todo wun estudio sobre Ia
conveniencia de emplear la destilacion
batch convencional o la invertida para
lograr la separacion de una mezcla dada,
sobre lo cual falta aun mucho por investigar
y discultir.

Otra de las variantes propuestas desde
1950 por Robinson y Gillland [72] para
mejorar el comportamiento de la operacién
de destilacion discontinua, y que esta
recibiendo actualmente gran atencién por
parte de los investigadores en esta rama, es
la columna batch con reservorios
intermedios.

Bajo esta estrategia de operacion,
Davydian et al. [56] propone una nueva
columna destilacion discontinua compuesta
de dos secciones con un reservorio
intermedio (Figura No. 3).

Barolo y colaboradores [57] se destacan
por sus recientes publicaciones en la que
realizan aportes con esta configuracion de
reservorios intermedios, desarrollando
incluso experimen-tos a nivel de planta
piloto. En un posterior trabajo [58] proponen
modificaciones en el disefio de la columna
asi como proponen un paquete para la
simulacién de la misma. En uno de sus
Ultimos trabajos publicados en 1997 [59]
comparan el rendimiento de una columna
convencional con la columna de vaso
intermedio a reflujo total y posteriormente en
1998 [60] estudian la dinamica de Ia
columna, proponiendo el respectivo modelo
matematico, investigando el efecto de los
diferentes parametros de operacion y disefio.

Wittgens et al. [63] estudio la operacion
a reflujo total de la destilacién discontinua

de vasos multiples, realizando corridas
experi-mentales con el esquema propuesto,
las cuales son contrastadas con los
resultados de las simulaciones
correspondientes.

En 1995 Hasebe ef al. [61] propone un
nuevo tipo de sistema de destilacion
discontinua al cual denomina destilacién
multiple efecto, y que logra separar los
diferentes  componentes de forma
simultanea. El principio del sistema es
que el suministro de energia se suple al
hervidor sélo en la primera columna y un
condensador de una columna es integrado
caléricamente con el hervidor de Ia
siguiente columna, como se muestra en la
Figura 4. Posteriormente Noda et. al. [62]
realizan estudios para obtener las politicas
de operacion Optima para este tipo de
sistema propuesto para la destilacién batch
multiple efecto.

Lotter y Diwekar [64] presentan métodos
cortos para la simulacién de las diversas
configuraciones de columnas discontinuas
como son la columna invertida, la columna
con vaso intermedio y la columna de vasos
multiples.

En esta area de esquemas complejos
de destilacion discontinua, se le debe
prestar especial atencidon a los trabajos
desarrollados por Doherty y colabora-
dores, referentes al estudio de destilacion
azeotropica.

Posteriormente  Bernot, Doherty vy
Malone [65, 66] destacan con sus estudios
realizados sobre la destilacion discontinua
multicomponente para mezclas
azeotropicas donde utilizan  diversas
técnicas inclusive la destilacion extractiva
para romper los azeotrépos, a partir de la
operacion con columnas batch invertidas.

Bossen y Gani [67] han realizado
trabajos para la simulacion y disefio para
columnas de destilacion azeotropicas




continuas y discontinuas, de mezclas
binarias y ternarias.

En cuanto a la destilacién discontinua
extractiva los mayores aportes provienen
de Safrit y Westerberg [68] que han hecho
investigaciocnes con .a finalidad de
modificar la columna de destilacion

convencional. Asi proponen una columna’

similar a la continua con secciones de
rectificacion y agotamiento, con un vaso
intermedio para realizar la extraccion. En
un posterior trabajo dichos investigadores
[69] utilizan la configuracion de la columna
anteriormente propuesta y examinan el uso
de un agente extractivo de flujo continuo que
facllite la  separacion de  mezclas
azeotropicas.

CONCLUSIONES

E! desarrollo historico que ha sufrido la
operacion de destilacion discontinua, tanto
en su propia concepcién como operacion
de separacion, como en la simulacion,
disefio y optimizacion de la misma ha sido
notable. La configuracién clasica de Ia
columna batch aun sigue significando un
reto para la tarea de simulacion matematica
de la misma. La solucién rigurosa del
sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias que describe esta operacion,
contintia siendo un procedimiento numérico
gue consume un gran tiempo de computo,
sobre todo para la simulacion de
separaciones de mezclas complejas y
multicomponentes. El nivel de complejidad
y la ejecucion excesivamente lenta de
estas técnicas numéricas cuando se
aplican a casos de comportamiento
termodinamica real, ha determinado que en
muchos casos se siga tratando el estudio
de esta operacion para sistemas binarios o
ternarios, restringiéndolos a la
consideracién de un comportamiento ideal,
lo cual continua limitando el nivel de
aplicacion de muchos de los simuladores
propuestos.

Estas dificultades en la labor de
simulacion matematica de la destilacién
discontinua constituyen un reto en el
estudio de esta operacion, para lo cual se
le debera prestar especial atencion a la
introduccién y desarrolio de métodos
numéricos mas eficaces para estos fines.
De igual forma se requiere la asimilacion
rapida de los diferentes modelos
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termodinamicos para la descripcion del
comportamiento de las fases, a partir de las
ecuaciones de avanzada para el calculo de
los coeficientes de actividad y fugacidad.

A estas limitaciones en la simulacion en
la configuracion clasica, se le contrapone
una variada gama de alternativas, que
aungue en algunos casos tienen casi medio
siglo de propuestas, recién se han
convertido en el centro de atencion de los
especialistas. Alternativas como la columna
de destilacion invertida, la columna con
vasos intermedios o la configuracion de la
columna muitiples efectos, posibilidades de
trabajo que recientemente se estan
combinando con la destilacién batch
extractiva, son variantes sobre las que aun
se tendria mucho que discutir e investigar, '
tanto con respecto a la forma optima de
operar las mismas, como en la simulacion,
disefio y control de lo que pudiera estar
representando toda una reingenieria en la
destilacion discontinua.
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