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resumen

Se presenta en este trabajo un enfoque novedoso para el cálculo de las envolventes reactivas líquido – líquido 
– vapor (LLV) y líquido – líquido (LL). El principal aporte consiste en indicar explícitamente las manipulaciones necesa-
rias para transformar el cálculo de las binodales en uno de homotopía termodinámica. Así, la solución del problema se 
traslada a la teoría de los métodos de continuación. Esta perspectiva proporciona adicionalmente un procedimiento para 
localizar el punto crítico de las mezclas reactivas. Se analizaron dos casos de interés industrial: las binodales reactivas 
LLV a 101,325 kPa para los sistemas ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato y ácido acético + 3-metil-1-
butanol + agua + isoamilacetato. Se encontró que ellas son semejantes a las binodales del tipo I en sistemas ternarios 
no reactivos. Para el caso del n-amilacetato se ejemplifica la utilidad de estas envolventes en el cálculo y análisis gráfico 
de un rectificador con varios platos heterogéneos.

PALABrAS CLAVES: destilación reactiva; envolventes reactivas; equilibrio líquido – líquido – vapor – reactivo; 
equilibrio líquido – líquido reactivo; isoamilacetato; n-amilacetato.

thermodynamiC CharaCterization for heterogeneous 
esterifiCation systems in reaCtive distillation. 

i. reaCtive envelopes.

abstraCt

In this work, a novel approach for the calculation of the reactive liquid – liquid (LL) and vapor – liquid – 
liquid (VLL) envelopes is proposed. As the main contribution, the way of transforming the binodal lines calculation 
into the thermodynamic homotopy is explicitly defined. This transforms the problem solution to the theory of the 
continuation methods. Thus, a method for the localization of the critical point of reactive mixtures is also provided. 
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1. introduCCión

La producción de acetatos utilizando la 
tecnología de la destilación reactiva (Dr) constituye 
una alternativa atractiva para la intensificación del 
proceso secuencial, debido principalmente a la 
disminución del número de unidades de proceso y 
el aumento de la conversión en relación a reactores 
en fase homogénea (Tang, et al., 2005; Toikka, et al., 
2009). En una primera aproximación al diseño de 
procesos de Dr se usa el «modelo de equilibrio total» 
(denominado de esta manera porque considera el 
equilibrio de fases y el químico de forma simultánea) 
con el fin de resolver los tres problemas básicos del 
diseño conceptual en columnas de Dr con la zona de 
reacción no localizada (Wasylkiewicz, 1999; Avami, 
et al., 2012): 1) ubicar la región de composición de 
productos, 2) determinar el mínimo consumo de 

energía y 3) calcular el número de etapas teóricas para 
el reflujo real de operación. La solución del modelo 
de equilibrio total empleando métodos geométricos 
es bastante popular, en especial, cuando el objetivo 
es el diseño conceptual de procesos de Dr (Sánchez, 
et al., 2003; Dragomir y Jobson, 2005; Thery, et al., 
2005; Pisarenko, Serafimov y Kulov, 2009; Avami, 
et al., 2012). La aplicación de estos métodos cortos 
requiere una caracterización termodinámica a priori: a) 
determinación de las regiones de miscibilidad parcial 
(cálculo de las envolventes reactivas líquido – líquido – 
vapor (LLV) y líquido – líquido (LL)), b) determinación 
de las regiones de destilación reactiva (localización de los 
azeótropos y fronteras termodinámicas). Para sistemas 
con dos grados de libertad los métodos empleados en la 
destilación azeotrópica de mezclas ternarias pueden ser 
adaptados incorporando las coordenadas transformadas 

Two cases of industrial interest are analyzed: the solution of acetic acid + 1-pentanol + water + n-amyl acetate 
and the solution acetic acid + 3-methyl-1-butanol + water + isoamyl acetate. At 101,325 kPa, the reactive VLL 
binodal lines are traced. They are similar to nonreactive type I binodal lines in ternary systems. For the n-amyl 
acetate case, the usefulness of those envelopes is exemplified in the calculation and graphical analysis of a disti-
llation rectification section with multiple heterogeneous trays. 

KEyWOrDS: n-amyl acetate; Isoamyl Acetate; reactive Vapor – Liquid – Liquid Equilibria; reactive Liquid 
– Liquid Equilibria; reactive Binodal Lines; reactive Distillation.

CaraCterização termodinâmiCa para sistemas de 
esterifiCação heterogêneos em destilação reativa. i. 

envolventes reativas.
sumário

Apresenta-se neste trabalho um enfoque novo para o cálculo das envolventes reativas líquido – líquido – 
vapor (LLV) e líquido – líquido (LL). A principal contribuição consiste em indicar explicitamente as manipulações 
necessárias para transformar o cálculo das binodais em um cálculo de homotopia termodinâmica. Assim, a 
solução ao problema traslada-se   à   teoria   dos   métodos   de   continuação.   Esta   perspectiva   proporciona 
adicionalmente um procedimento para localizar o ponto crítico das misturas reativas. Analisaram-se dois casos 
de interesse industrial: as binodais reativas LLV a 101,325 kPa para os sistemas ácido etanoico + 1-pentanol + 
água + n-amilacetato e ácido etanoico + 3-metil-1-butanol + água + isoamilacetato. Encontrou-se que elas são 
semelhantes ás binodais do tipo I em sistemas ternários não reativos. Para o caso do n-amilacetato exemplifica-se 
a utilidade destas envolventes no cálculo e análise gráfico dum retificador com vários pratos heterogêneos.

PALAVrAS-CHAVE: Destilação reativa; Envolventes reativas; Equilíbrio líquido – líquido – vapor – reativo; 
Equilíbrio líquido – Líquido reativo; Isoamilacetato; n-amilacetato.
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de Doherty (Barbosa y Doherty, 1988; Ung y Doherty, 
1995; Okasinski y Doherty, 2000; Wasylkiewicz y Ung, 
2000; Taylor, Miller y Lucia, 2006). En este trabajo 
se utiliza este último aspecto con el fin de proponer 
una técnica de continuación para el trazado de las 
envolventes reactivas LLV y LL. La importancia de estas 
binodales tiene su contexto en el diseño de columnas 
de Dr heterogénea y consiste en: a) establecer las 
posibles líneas de reparto para un decantador de cabeza 
o externo (fijando en consecuencia las posibles purezas 
para el destilado) y b) determinan el máximo número 
de etapas heterogéneas en una sección de la columna.

En la literatura conocida por los autores las binoda-
les reactivas son «trazadas» utilizando una serie ordenada 
de cálculos de flash isotérmico reactivo (Wasylkiewicz y 
Ung, 2000; Bonilla, et al., 2008). Esta perspectiva tiene 
dos inconvenientes prácticos: a) no es eficiente desde el 
punto de vista computacional y b) no permite localizar 
con suficiente precisión el punto crítico. Pueden resolverse 
eficientemente estos dos problemas utilizando técnicas de 
continuación según se ha demostrado en algunos trabajos 
sobre sistemas sin reacción química (Ermakova y Anikeev, 
2000; yermakova, Sazhina y Anikeev, 2005; Sánchez, Estu-
piñán y Salazar, 2010).

Para un sistema donde se efectúa una reacción de 
esterificación en ausencia de inertes, a presión constante, 
el espacio de composiciones transformadas tiene dos 
dimensiones (Ung y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y Ung, 
2000; Taylor, Miller y Lucia, 2006). Esta característica se 
explica por la regla de las fases de Gibbs y permite tratar 
las envolventes reactivas (LLV y LL) del sistema de cuatro 
componentes (ácido + alcohol + agua + acetato) de 
manera semejante a las binodales no reactivas de los 
sistemas ternarios. Teniendo en cuenta este aspecto, en este 
trabajo se generalizó el método de continuación utilizado 
por Sánchez, Estupiñán y Salazar (2010) para trazar 
envolventes en sistemas no reactivos. La idea principal 
consiste en transformar las ecuaciones del flash isotérmico 
en una curva monoparamétrica para obtener la forma 
normalizada del problema de Davidenko (Allgower and 
Georg, 1990) y trasladar la solución numérica al ámbito 
de los métodos de continuación donde se dispone de 
técnicas robustas para su tratamiento (ver por ejemplo: 
Allgower and Georg, 1990; Wasylkiewicz, Kobylka y Castillo, 
2003; Seydel, 2010; Sánchez, 2011; Sánchez, rodríguez y 
Gómez, 2012).

Como casos de aplicación se presentan las bi-
nodales reactivas para la síntesis de n-amilacetato y de 
isoamilacetato. La utilidad de estos resultados se hace 
manifiesta en el papel que tienen en el cálculo y análisis 
gráfico de rectificadores reactivos con múltiples platos 
heterogéneos. En cada ejemplo se localizó la región 
de solubilidad limitada, la línea de vapor reactiva y 
el punto crítico de la envolvente. En las situaciones 
ilustradas el método propuesto no tiene problemas de 
convergencia y se sugiere como una herramienta para 
la caracterización termodinámica de los sistemas de 
esterificación en procesos de Dr. Los autores subra-
yan que no se conocen rutinas estandarizadas en un 
simulador comercial para el trazado de las envolventes 
reactivas y el análisis de carácter geométrico que puede 
desprenderse de su estudio.

2. envolventes reaCtivas

resulta conveniente transformar las ecuaciones 
del equilibrio de fases reactivo en una curva monopa-
ramétrica sobre la cual la proporción de extractos a 
refinados permanece constante, ya que las trayectorias 
de estas curvas, de fracción de extractos constante, 
determinan completamente las envolventes reactivas. 
La misma idea fue utilizada por Sánchez, Estupiñán, 
y Salazar (2010) para sistemas ternarios sin reacción 
química. En el presente trabajo se extiende para incluir 
la ocurrencia de una reacción y se demuestra que al 
utilizar las coordenadas transformadas de Doherty (Ung 
y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y Ung, 2000) las binodales 
reactivas pueden trazarse calculando curvas de fracción 
de extractos constante.

2.1. envolvente líquido – líquido – vapor 
reactiva

Considérense las ecuaciones del equilibrio líqui-
do – líquido – vapor reactivo (ELLVr) (Ung y Doherty, 
1995; Wasylkiewicz y Ung, 2000):

  (1.1)

,  (1.2)

César augusto sánChez Correa, Miguel ángel góMez garCía y gerardo rodríguez niño
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 (1.3)

, i=1, 2, 3, …,c-2,  (1.4)

,     (1.5)

 (1.6)

 (1.7)

 (1.8)

El sistema de ecuaciones (1) puede describirse 
de la siguiente manera: (1.1) es la condición de ELV; 
(1.2) es la condición de ELL; (1.3) es la condición de 
equilibrio químico; (1.4) es la definición de la fracción 
molar transformada en el líquido global; (1.5) son los 
balances molares en la fase líquida; (1.6), (1.7) y (1.8) 
corresponden con la restricción sobre las fracciones 
molares. Las variables implicadas son: las fracciones 
molares de los componentes en el vapor (yi), el líquido 
global (xi), la fase de extractos (xi

E) y la fase de refina-
dos (xi

r); la temperatura (T); la presión (p); la fracción 
molar de la fase de extractos (ψ) y las composiciones 
globales transformadas (Xi). Los grados de libertad son 
(variables menos ecuaciones): (5c+1)-(4c+2)=c-1 
(donde c es el número de componentes). Un cálculo 
de temperatura de burbuja reactiva se define cuando 
los grados de libertad se eligen como la presión y las 
c-2 composiciones transformadas independientes (Ung 
y Doherty, 1995; Wasylkiewicz y Ung, 2000). De acuerdo 
con lo anterior, el plano de fases para un sistema de 
cuatro componentes (c=4) tiene dos grados de libertad. 
Debido a esta característica, las binodales reactivas LL 
y LLV resultan semejantes a las binodales no reactivas 
encontradas en sistemas ternarios.

Con el fin de fijar la fracción de extractos se 
aplica la regla de la palanca en variable transformada 
para obtener: 

, (1.9)

La ecuación (1.9) se escribe para cualquier com-
ponente (diferente al de referencia) y reduce los grados 
de libertad del conjunto de ecuaciones (1) a la unidad 
porque la fracción transformada de extractos (ψ*) se 
trata como una especificación y las fracciones molares 
transformadas de los refinados y los extractos (Xi

E y Xi
r) 

pueden obtenerse a partir de las fracciones molares de 
acuerdo con la siguiente relación (Ung y Doherty, 1995; 
Wasylkiewicz y Ung, 2000):

 , (2)

En la ecuación (2) el subíndice “ref ” hace alusión 
al componente de referencia, el superíndice α se refiere 
a la fase (refinados o extractos), δ es el cambio en la 
moles ocasionado por la reacción y ν es el coeficiente 
estequiométrico. En la ecuación (1.4) se tomó como 
referencia el último componente de la serie ordenada 
de números enteros consecutivos 1,2,3,…,c.

Debido a que el sistema de ecuaciones (1) 
tiene un grado de libertad (para el caso de un sistema 
de cuatro componentes a una presión y una fracción 
transformada de extractos especificadas) es posible 
realizar una interpretación matemática a partir de una 
curva en un parámetro. La elección de este parámetro 
es arbitraria y la curva es independiente del mismo. 
Dado que las binodales se representan en el espacio de 
composiciones, resulta conveniente elegir la fracción 
molar global transformada de uno de los componentes 
formulando el problema en forma paramétrica:

, (3)

, (4.1)

,   (4.2)

La curva paramétrica χ(X2) es una trayectoria 
isobárica sobre la cual la fracción de extractos perma-
nece constante. Para aplicar la teoría de los métodos de 
continuación, la ecuación (3) se transforma a la forma 
canónica o ecuación de Davidenko mediante una re-
parametrización en términos de la longitud de arco (l) 
(Allgower and Georg, 1990; Seydel, 2010):
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 , (5)

Después de formular el problema a través de la 
ecuación diferencial (5) es posible utilizar las técnicas 
de continuación disponibles en la literatura para llevar 
a cabo la integración numérica. Para los propósitos de 
este trabajo, se utilizaron los métodos del tipo predictor-
corrector basados en la descomposición ortogonal de 
Householder y tratados con detalle por Allgower and 
Georg (1990). Los autores subrayan que en la literatura 
existe una gran variedad de problemas resueltos em-
pleando este enfoque paramétrico. Como referencia se 
citan los siguientes: Okasinski y Doherty (2000); Wasyl-
kiewicz, Kobylka y Castillo (2003); yermakova, Sazhina 
y Anikeev (2005); Torres y Espinosa (2009); Sánchez, 
Estupiñán y Salazar (2010); Sánchez (2011); Sánchez, 
rodríguez y Gómez (2012). 

2.2. envolvente líquido – líquido reactiva

Las ecuaciones del ELLr pueden generarse a 
partir del conjunto (1) eliminando las relaciones para el 
ELV (ecuación (1.1)) y la sumatoria sobre las fracciones 
molares del vapor (ecuación (1.8)) quedando un con-
junto de ecuaciones que describe un flash isotérmico 
líquido – líquido reactivo:

,   (6.1)

, (6.2)

, i=1, 2, 3, …,c-2,        (6.3)

,  (6.4)

 (6.5)

  (6.6)

, (6.7)

Para obtener una situación con un grado de liber-
tad se consideran cuatro componentes y se especifica 
la presión, la temperatura y la fracción transformada de 
extractos. En este caso la curva paramétrica se obtiene 
al considerar el siguiente arreglo:

, (7)

, (8.1)

,  (8.2)

La curva paramétrica χ(X2) es una trayectoria 
isotérmica e isobárica sobre la cual la fracción de ex-
tractos permanece constante. La ecuación (7) se trata 
de la misma manera que el conjunto (3) para obtener 
el problema básico de la teoría de los métodos de 
continuación.

3. ejemplos

Se trazaron las binodales reactivas LLV a 101,325 
kPa para los sistemas ácido acético + 1-pentanol + agua 
+ n-amilacetato y ácido acético + 3-metil-1-butanol + 
agua + isoamilacetato. En los dos casos, la no idealidad 
de la fase líquida se describió con el modelo de activi-
dad NrTL (renon y Prausnitz, 1968) y la no idealidad 
de la fase gaseosa con la teoría química (Hayden y 
O’Connell, 1975; Prausnitz, et al., 1980). Esta descripción 
termodinámica («gamma – phi») incluye los fenómenos 
de asociación y solvatación en la fase gaseosa y es la 
más popular en la literatura para describir los sistemas 
de esterificación (Tang, et al., 2005; Toikka, et al., 2009; 
Lee y Liang, 1998; Lee y Lin, 1999; Chiang, et al., 2002; 
Osorio, et al., 2013).

Las ecuaciones para la presión de vapor de las es-
pecies orgánicas y la densidad de los líquidos puros son 
las reportadas por yaws (2003) y yaws (2008), respecti-
vamente. La ecuación para la presión de vapor del agua 
se tomó de Poling, Prausnitz, y O’Connell (2001). Las 
constantes básicas de las sustancias puras (temperatura 
crítica, presión crítica, momento dipolar y radio medio 
de giro) se tomaron de yaws (2008). Los parámetros de 
NrTL para el caso del isoamilacetato son los ajustados por 
Osorio, et al. (2013) y para el n-amilacetato se presentan en 

César augusto sánChez Correa, Miguel ángel góMez garCía y gerardo rodríguez niño
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la tabla 1. Las constantes de asociación y solvatación en 
el método de Hayden y O’Connell (1975) se tomaron de 
Prausnitz, et al. (1980). Las constantes de equilibrio químico 
para los dos sistemas de esterificación se calcularon con las 
correlaciones ajustadas por Wyczesany (2009).

Tabla 1. Parámetros para el modelo NRTL 
para las mezclas de 

ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato

(1) + (2) A1,2 [=]K A2,1 [=]K α1,2

Ácido + Alcohol:  ELL. 
(Esquível y Gil, 1991)

-316,8 178,3 0,1695

Ácido + Acetato: ELV.
(Chang, et al., 2005)

225,39 280,81 1,65

Ácido + Agua: ELV.
(Chang, et al., 2005)

87,84 365,98 1,33

Alcohol + Acetato: ELV.
(Cepeda, 2010)

-137,08 315,55 0,3015

Alcohol + Agua: ELL.
(Esquível y Gil, 1991)

100,1 1.447,5 0,298

Acetato + Agua: ELL.
(Lee, et al., 2000)

254,47 2.221,51 0,20

Con fines puramente demostrativos y académi-
cos se trazó la binodal reactiva LL para las mezclas de 
ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato 
empleando el modelo UNIFAC Dortmund (Weidlich y 
Gmehling, 1987; Gmehling, Li y Schiller, 1993; Jakov, et 
al., 2006). Debe señalarse que este modelo no distingue 
los isómeros 3-metil-1-butanol y 1-pentanol en solución 
y tampoco los isómeros isoamilacetato y n-amilacetato 
en solución. Como consecuencia de esto, el equilibrio 
líquido – líquido sin reacción química calculado utili-
zando el modelo UNIFAC Dortmund, es el mismo, para 
los sistemas de esterificación con acetato de n-amilo o 
de isoamilo.

La condición inicial para la ecuación (5) es la 
solución de un cálculo de temperatura de burbuja con 
reacción química (para binodales LLVr) o un cálculo 
de flash isotérmico reactivo (para binodales LLr). Se 
eligió como componente de referencia el acetato y se 
utilizaron las fracciones molares transformadas de ácido 
y alcohol como independientes. Una vez se conoce la 
condición inicial, la ecuación (5) se integra en las dos 
direcciones posibles hasta alcanzar el punto crítico o 
agotar uno de los componentes (en forma opcional 
puede localizarse la condicional inicial sobre un lado del 

espacio de composiciones e integrar únicamente en la 
dirección del punto crítico). La precisión numérica em-
pleada fue de 10-8 (esto significa que la norma euclidiana 
de los vectores en las ecuaciones (3) y (7) es menor o 
igual a este valor sobre cada punto de la binodal).

Se consideró un último ejemplo sobre el cálculo 
de una sección de rectificación reactiva orientado a 
presentar el tipo de análisis gráfico que puede realizarse 
utilizando las envolventes. Se trata de resaltar uno de 
los contextos en el que las herramientas presentadas en 
este trabajo cobran importancia.

3.1. binodal llvr 

Las figuras 1 y 2 presentan las binodales LLV 
reactivas a 101,325 kPa para las mezclas de ácido acético 
+ 1-pentanol + agua + n-amilacetato y ácido acético 
+ 3-metil-1-butanol + agua + isoamilacetato, respec-
tivamente. Puede observarse una estructura similar a 
la ofrecida por las envolventes ternarias no reactivas 
del tipo I según la clasificación de Treybal (1968). 
Para demostrar con claridad esta analogía se trazó 
la binodal del sistema ternario agua + ácido acético 
+ n-amilacetato a 101,325 kPa (ver figura 3). Debe 
resultar claro que el origen de esta correspondencia, 
además del tipo de envolvente, es la dimensión del 
espacio de composiciones. El punto central es que los 
métodos de análisis, especialmente métodos gráficos, 
empleados en sistemas ternarios pueden aplicarse a 
sistemas reactivos con dos grados libertad utilizando 
las coordenadas transformadas. Un ejemplo práctico 
en este sentido se resuelve en la sección 3.3.

Aunque las mezclas no reactivas de ácido acético 
+ 1-pentanol + agua + n-amilacetato y ácido acético 
+ 3-metil-1butanol + agua + isoamilacetato presentan 
múltiples azeótropos (cinco en el primer caso y tres en 
el segundo ver tabla 2) en el sistema reactivo sólo 
permanece el azeótropo agua – alcohol (ver figuras 
1 y 2) siendo un punto fijo no degenerado (Okasinski y 
Doherty, 2000) y el único nodo inestable de las líneas de 
residuo reactivas. Para su comparación, en la tabla 3 se 
presentan la predicciones para los azeótropos marcados 
en las figuras 1, 2 y 3 frente a los datos experimentales 
de Horsley (1973).

En un computador con un procesador AMD 
Athlon 64 x 2 Dual Core 4800+ y 2,0 GB rAM, 
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Tabla 2. Composición y temperatura de los azeótropos en los sistemas de esterificación: ácido acético + 1-pentanol 
+ agua + n-amilacetato y ácido acético + isoamilalcohol + agua + isoamilacetato a 101,325 kPa

Calculados por Tang et al (2005) Experimental por Horsley (1973)
Mezcla Fracción molar T[=] ºC Mezcla Fracción molar T[=] ºC

Agua
1-Pentanol

0,8488
0,1512 95,80 Agua

Isoamilalcohol
0,8281
0,1719 95,15

Agua
n-Amilacetato

0,8304
0,1696 94,90 Agua

Isoamilacetato
0,8046
0,1954 93,80

Agua
1-Pentanol
n-Amilacetato

0,8220
0,0488
0,1292

94,71
Agua

Isoamilalcohol 
Isoamilacetato

0,8221
0,1170
0,0609

93,60

Ácido acético
1-Pentanol

0,2585
0,7415 140,07

Ácido acético
1-Pentanol
n-Amilacetato

0,2225
0,6108
0,1667

139,89

Tabla 3. Fracción molar y temperatura de los azeótropos heterogéneos calculados 
con el modelo termodinámico utilizado en este trabajo a 101,325 kPa

Este Trabajo Experimental (Horsley, 1973)

Mezcla Fracción 
molar T[=] ºC Fracción molar T[=] ºC

Agua
1-pentanol

0,8422
0,1578 95,64 0,854

0,146 95,8

Agua
3-metil-1-butanol

0,8144
0,1856 94,85 0,828

0,172 95,15

Agua
n-amilacetato

0,8388
0,1612 95,21 0,834

0,166 95,2

empleando en la implementación, el interprete de 
MATLAB®, el tiempo de cómputo para las trayectorias 
estudiadas es como sigue: 68 segundos para el sistema 
con isoamilacetato (figura 2) y 166 segundos con 
n-amilacetato (figura 1). Estos tiempos son aceptables y 
pueden ser reducidos a unos pocos segundos utilizando 
un compilador.

3.2. binodal llr 

La figura 4 muestra el resultado de aplicar la 
metodología descrita en la sección 2.2 con el fin de trazar 
la envolvente isotérmica reactiva líquido – líquido para 

las mezclas de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-

amilacetato a 90 ºC empleando el modelo de actividad 

UNIFAC Dortmund. En las mismas condiciones de las 

figuras 1 y 2, el tiempo de cómputo fue de 57 segun-

dos. Lo importante en este ejemplo es que enfatiza el 

motivo principal en este trabajo: una curva de fracción 

de extractos constante (ver por ejemplo la figura 4) 

puede tratarse como una curva monoparamétrica en la 

fracción molar global transformada. El trazado de esta 

trayectoria determina completamente la envolvente y 

localiza el punto crítico.

César augusto sánChez Correa, Miguel ángel góMez garCía y gerardo rodríguez niño
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Figura 1. Estructura del ELLVR para las mezclas 
de ácido acético + 1-pentanol + agua + n-amilacetato 

a 101,325 kPa. Localización del punto crítico 
y la línea de vapor reactiva

Figura 2. Estructura del ELLVR para las mezclas de 
ácido acético + isoamilalcohol + agua + isoamilacetato 

a 101,325 kPa. Localización del punto crítico 
y la línea de vapor reactiva

Figura 3. Estructura del ELLV para las mezclas de agua 
(1) + ácido acético (2) + n-amilacetato (3) a 101,325 
kPa. Localización del punto crítico y la línea de vapor

Figura 4. ELLR para las mezclas de ácido acético + 
1-pentanol + agua + n-amilacetato a 90 ºC empleando el 

modelo UNIFAC Dortmund
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Tabla 4. Especifi cación para un rectifi cador 
con un decantador de cabeza 

(las fracciones molares transformadas de refi nados y 
extractos se refi eren al decantador)

Refi nados Extractos

Xácido 0,15378 0,41115

Xalcohol 0,05160 0,44857

p (Kpa) 101,325

Etapas heterogéneas 3

Fracción de extractos en la 
etapa 3:ψ3

0,353

Relación de refl ujo: r 0,93

V 
yi,2 

L1  
xi,1  

D  
xi,D  

QC 

V  
yi,m+1  

Lm  
xi,m  

(ψ1)*L1 
Extracto

(1-ψ1)*L1 
Refinado 

Obsérvese que la especificación de la fracción 
de extractos (por ejemplo 0,457 en la figura 4) define 
un «camino» sobre el que cambia la fracción molar 
transformada global manteniendo constante la frac-
ción de extractos. Este punto de vista representa una 
sistematización frente al cálculo de múltiples líneas de 
reparto a partir de la solución del flash isotérmico reac-
tivo cambiando la alimentación manualmente y permite 
el desarrollo de un algoritmo numérico que puede ser 
automatizado completamente.

3.3. rectificador reactivo con varios 
platos heterogéneos

La intención en esta sección es presentar el 
contexto donde toman importancia las envolventes 
reactivas en el diseño conceptual de columnas de Dr. 
La atención está dedicada a los rectificadores reactivos 
con varios platos heterogéneos (ver figura 5). Se trata 
solamente de una introducción porque el objetivo del 
trabajo actual se orienta sobre la termodinámica de los 
procesos de Dr y no sobre su diseño básico.

Para rectificadores de mezclas heterogéneas con 
un decantador de cabeza (ver figura 5), la pureza 
del destilado se encuentra determinada por una de las 
ramas de la envolvente LLV y existe un valor máximo 
para el número de platos heterogéneos determinado 
por la posición de la línea de vapor (Urdaneta, et al., 
2002; Kraemer, et al., 2011; Sánchez, rodríguez y Gómez, 
2012). Estas dos restricciones de la termodinámica 
pueden observarse en sistemas reactivos con dos grados 

de libertad en columnas con la zona de reacción no 

localizada. Para demostrar esto considere el rectificador 

especificado en la tabla 4. Los resultados para los 

perfiles de composición se presentan en la figura 6 

las rectas azules que se originan en el destilado D, 

corresponden con los balances molares globales para 

la sección y expresan colinealidad de las composiciones 

Figura 5. Rectifi cador con un condensador total y un 
decantador de cabeza. El destilado es homogéneo y se 
encuentra constituido por una fracción de los refi nados

Figura 6. Perfi les de composición para el rectifi cador 
reactivo especifi cado en la Tabla 4
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transformadas para las corrientes m+1, m y D. Observe 
que los componentes en el líquido presentan solubilidad 
parcial solamente si el vapor en equilibrio pertenece 
a la línea de vapor. En consecuencia con lo anterior, 
una condición necesaria para que el plato m resulte 
heterogéneo es que la recta del balance global 
incluyendo los primeros m platos intercepte la línea 
de vapor. Las rectas de balance se calculan para 
que la composición del vapor resultante de mezclar 
el líquido del plato m (Xm, Lm) con el destilado (XD, 
D) pertenezca a la línea de vapor (Urdaneta, et al., 
2002; Kraemer, et al., 2011; Sánchez, rodríguez y 
Gómez, 2012). En la figura 6 las líneas de balance 
X1-y2-D y X2-y3-D corresponden con esta situación. 
Por el contrario, la línea de balance X3-y4-D presenta 
un caso donde no es posible obtener una composición 
sobre la línea de vapor. resumiendo lo anterior: para 
el rectificador especificado en la tabla 4 el máximo 
número de etapas heterogéneas es de tres. Este valor 
máximo es una función del reflujo y su cálculo juega un 
rol importante en la aplicación del método de valores 
en la frontera para el cálculo del mínimo consumo de 
energía (Urdaneta, et al., 2002; Kraemer, et al., 2011; 
Sánchez, rodríguez y Gómez, 2012).

Este tipo de análisis en coordenada transfor-
mada es extensible a procesos de extracción reactiva 
y los métodos gráficos tradicionalmente utilizados en 
la extracción con solventes en sistemas ternarios (ver 
por ejemplo el capítulo 6 en el libro de Treybal (1968) 
son válidos en coordenada transformada en sistemas 
reactivos con una reacción de esterificación.

4. ConClusiones

Se presentó una metodología para transformar 
las ecuaciones del equilibrio de fases reactivo (líquido 
– líquido y líquido – líquido – vapor) en curvas paramé-
tricas que pueden ser trazadas utilizando los métodos de 
continuación tradicionales. El principio ilustrado se basa 
en la reducción de los grados de libertad del sistema de 
ecuaciones a la unidad y la elección de un parámetro de 
continuación entre las variables naturales del problema 
para definir una trayectoria donde la fracción molar de 
una de las fases líquidas es constante. Una consecuencia 
directa de esta perspectiva es que motiva un método 
para calcular el punto crítico de las mezclas reactivas.

La analogía existente entre las binodales ternarias 
de mezclas no reactivas y las binodales reactivas de los 
sistemas de esterificación (o en general de las binodales 
reactivas en planos de fases con dos grados de libertad) 
ofrece la posibilidad de aplicar en sistemas reactivos 
ideas que fueron desarrolladas para el caso no reactivo. 
Aunque este concepto no es completamente nuevo, 
sus consecuencias sobre los procedimientos de cálculo 
de los diagramas de fases reactivos no se encuentran 
completamente explotadas.

Se determinó que la estructura del equilibrio líquido 
– líquido – vapor reactivo de las mezclas de ácido acético 
+ 1-pentanol + agua + n-amilacetato y ácido acético + 
3-metil-1-butanol + agua + isoamilacetato está constituida 
por binodales reactivas del tipo I con la línea de vapor 
reactiva completamente contenida por la envolvente 
líquido – líquido. En los casos ilustrados (y en otros muchos 
no reportados en este trabajo) el método propuesto no 
presenta problemas de convergencia mostrándose como 
una herramienta útil en la caracterización termodinámica 
de los sistemas de esterificación.

El principal aporte consiste en indicar las mani-
pulaciones necesarias para transformar el cálculo de las 
envolventes reactivas en homotopías termodinámicas. 
Al trasladar el problema al campo de los métodos de 
continuación, la solución resulta relativamente simple 
porque las trayectorias de fracción de extractos cons-
tante tienen forma semejante a la binodal.

nomenClatura

c:  Número de componentes.
D:  Flujo de destilado, o se refiere al destilado.
g:  Función de discrepancia para el equilibrio líquido 

– líquido – vapor reactivo.
h:  Función de discrepancia para el equilibrio líquido 

– líquido – reactivo.
KE:  Constante de equilibrio de la reacción.
K:  Coeficiente de distribución.
L:  Flujo del efluente líquido que abandona una 

etapa.
QC:  Flujo de calor en el condensador.
V:  Flujo del efluente vapor que abandona una etapa.
x:  Fracción molar en el líquido.
X:  Fracción molar transformada en el líquido.
y:  Fracción molar en el vapor.
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γ:  Coeficiente de actividad.
δ:  Cambio en las moles ocasionado por la reacción.
ν:  Coeficiente estequiométrico.
ψ:  Fracción molar de la fase de extractos.
ψ*:  Fracción molar transformada de la fase de 

extractos.
χ:  Vector columna que agrupa las variables depen-

dientes en la forma paramétrica de las ecuaciones 
del equilibrio de fases reactivo.

l:  Longitud de arco.
Subíndices
i:  Se refiere al componente
m:  Se refiere a la etapa.
Superíndices 
E:  Para los extractos
l-l:  Para el equilibrio líquido – líquido.
r:  Para los refinados.
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