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INTRODUCCION

El presente trabajo tiene como finalidad establecer el disefo de una préc-
tica de destilacién cncolumas empacadas para el Laboratorio de Ingenierfa
Qufmica de la Universidad La Salle, para ello, se hace necesario el disefio
de un equipo en el que se realicen diferentes experimentos con el objeto -

de establecer el sistema de equilibrio y las condiciones mds adecuadas pa-
ra el desarrollo de la prictica,



CAPiTULO 1

FUNDAMENTOS TEORICOS



1.1 EQUILIBRIO DE FASES

I.1a

1.1.2

Introduceibn

En destilacién se scparan los componentes de una mezcla liquida
por vaporizaci6bn parcial de 1a misma, de tal manera que una fa-
se vapor entra c¢n contacto con una fasc 1fquida y lao masa sc --
transfiere tanto del 1{quido al vapor como del vapor al 1lfquido.
El 1{quido y el vapor conticnen pencralmente, los mismos compo-
nentes, pero en cantidades relativas difcrentes. El liquido cs
té en su punto de burbuja y el vapor en cquilibrio estf on su -
punto de tocfo. La masa se transficre simultfneamente del 1f--
quido por vaporizacién y del vapor por condensacién. El cfecto
neto es un aumento en la concentracién del componente mis vold-
til en el vapor por un aumento en la concentracién del componen
te menos volitil en el liquido.

En la resolucién de los problemas de destilacibn se requicre de
las relaciones de equilibrie 1fquide-vapor, los datos que s¢ ne
cesitan para determinarlas pueden ser obtenidos en forma experi
mental; sin cmbargo, obtencrles de esta mancra es diffcil pura

sistemas binarjos y se vuelve afm mis,conforme el nfmero de com
ponentes en la mezcla aumenta, en estos casos, la termodinimicu
constituye una herramienta que permite utilizar al miximo los -
datos disponibles. A continuucibn sc presenta el tratamiento -
temmodindmico para el cdlculo de las relaciones de equilibrio -
1{quido-vapor para mezclas bimarias,

Regla de 1las Fases

El equilibrio de fases en un sistema estf sujeto a restriccio--
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1.1.3

nes establecidas por la regla de las fases,

Estas restricciones estin expresadas en la ecuacién

P+V = C+2 (1.1)

Donde:

P = Nmero de fases en equilibrio

V = MNmero de grados de libertad del sistema

En un sistema sin reaccién:

C = Cantidad de compuestos quimicos o elementos libres presen-

tes.

Para la destilacién de mezclas binarias existen sé1o dos grados
de libertad. Esto significa que si la presifn y la temperatura
se fijan, la composicién de las fases en equilibrio no puede ser
variada.

Sistemas Binarios ldcales

Las solucioncs ideales son mezclas en las que el volumen molar -
parcial de cada componente en la solucién es igual al volumen mo
lar del componente puro a la misma presifn y temperatura, E1 --
comportamiento ideal se presenta en mezclas cuyos camponentes --
muestran gran semejanza qufmica y tienen valores de presibn cri-
tica muy cercanos entre si.

Estas mezclas se camportan de acuerdo a la ley de Raoult:
Ta = P XA (1.2)
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Pg o= (1-X%0Pg (1.3)
Donde:

Py = Presién parcial de A

Pg = Presién parcial de B

Si 1a mezcla cumple con 1a ley de Dalton:

Pr = PA+Pp (1.4)

La presién necesaria para que la mezcla se encuentre en ebullicién
es:

P = Py +Tp

Pr o= Xy PR v (- XuPg a.s
. o o
Siendo Py y Pg las presiones de vapor a la temperatura que se
fijey XA y Xg la fraccién molar de ambos compenentes en el 1i

quido.

Por otto lado, se pucde calcular la Eraccién molar en la fase va--
por a través de 1a ley de Dalton que establece que:

PA = YA PT (1.6)

Siendo mezclas binarias ideales:



w - B , (1.7
Ve
oo BOW “7' ) (1.9

Si sustituimos en la definicién de volatilidad rciativa o  sc ob-
tiene que:

ae PAZ XA (.9)
Py / Ny

o o= E‘T (.10
PB

De ahf, que para solucioncs ideales es posiblc calcular los cquili-
brios de vapor-liquido a partir de ta presibn de vapor de las sus--
tancias puras.

A. Diagramas decFase

La informacién de relaciones de equilibrio, gencralmente se pre
senta en términos de disgramss dc fase como son:



t\.l

A2

Presién de Vapor-Composicién
Presi6én-Composicién a Temperatura Constante
Temperatura-Composicién a Presién Constaate

Diagrama ¥-Y

Diagramas Presién de Vapor-Compesicidn

En estos diagramas se representan grificamente las presiones to
tales y parciales para las diferentes soluciones en funcidn de
la fraccién molar, en ellos la temperatura s constante.

Diagramas Presién-Composicidn

En estos diagramas se representa la presidén de ebullicién en --
funcidn de la composicién de la mezcla liquida a temperatura --
constante.

El cilculo de estos diagramas es sencillo, ya que una vez fiju

la temperatura, se determina con ello las presicnes de vapor. -
La presi6n total de la mezcla se obticne de la ecuacidn (I.5):

Pro= Xaff « P

La compasici6n del vapor se obtiene de la ecuacién (I.7}:

YA = (PR %W/ Pr

-7 -



A.3 Diagrumas Temperatura-Composicién

En la prictica de la destilacibn, los diagramas a presién cons-
tante son mis (tiles, en ellos sc representa la temperatura de
ebullicién en funcibn de la composicifn de la mezcla.

Para mezclas cuyo comportamiento s¢ aproxima al ideal, estos --
diagramas se pueden construir a partir de los datos de presibn
de vapor de ambos componentes.

Aplicando 1a ley de Raoult se obtiene que la presifn necesaria

para que se produzca la cbullicién a una temperatura dada, sec -
calcula por la ecuacibn (1.5):

Pp = Xo PA + Xg PB

El valor de XA para cada temperatura se calcula por lu ecuacién:

N S (1.11)
{Pn - Py)

fas fracciones molares de los componentes en el vapor Y, YB, -
son proporcionales a sus presiones parciales, de ahi que:

. PA XA Pa .




Y§ = [PR(1-3%) )/ Pp (1.8)

Las ecuaciones (I.7) y (I.8) se aplican a la comstruccibn de

los diagramas de equilibrio a presién constante.

A5l Ejemplo

Elaborar el diagram: a presién constante para el sistema

benceno-tolueno a una presibn de 586 mrig,

Planteamiento:

A = Benceno B = Tolucno

Las presiones de vapor se tomaran del diagrama de Cox --

(31) para cada temperatura.

La fraccién mol en ambas fases se calculari a partir de -

las ecuaciones (I.11 y 1.7).

Los cflculos se resumen en la Tabla 1.1 y se presentan -

en la Figura [.L, tomperatura-X Y.



TABL A

CALCULOS DEL DIAGRAMA A

1.1

PRESION CONSTANTE

T | Py ¢ Py \; | Y4 i g i Vg

162 11.33 l -- -- -- E -- l --

165 1.5 4.7 0.9752 | 0.089: ] 0.6246 | 0.0103

|

170 14 5 0.7034 | 0.8691 | 0.2966 | 0.1308
176 15 5.8 | 0.5991 { 0.7930 | 0.4000 | 0.20%0
180 16 6 0.5350 { 0.7527 | 0.4608 | 0.2472
185 17 6.5 0.4600 | 0.6005 | ©0.5398 | 0.309
190 18 7 0.3937 | 0.625% | 0.6062 | 0.3745
195 19 7.8 0.3153 | 0.5286 | 0.6846 | 0.4713
200 21 8.3 0.2386 | 0.2423 | 0.7613 | 0.5576
205 23 9 0.1665 | 0.3880 | 0.8385 | 0.0619
210 2 10 0.088 0.1958 | 0.0132 | 0.8041
215 27.5 1 0.020 0.0487 | 0.9798 | 0.9512
217 . 11.33 .- - - -

- 10 -
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En el diagramz que se muestra en la Figura 1.1, a la curva supe
rior se '¢ denomina curva de condensacidn o final de ehuilicién
y proporciona la relacibn entre la temperatura y la composicidn
del vapor (t - y" ), 1a curva inferior representa lu relacidn

entre la temperatura y la composicidn Jdel liquide ( t - x ), e3
ta curva es llamda también de principio de =2puilicidn ¢ final

de condensacién,

Las mezclas de liquido v vapor en el cquilibric estdn a la mis-
ma temperatura y presibn de foma que las |iieas de wnién, como
1a li{nea D-F, unen las mezclas de equilibric en Dy F. Hay un

nimero infinito de lineas de unidn para ests diagrama. Una me:
cla en la curva inferior, cono el punto D, es un Mquido satura
do de composicibn Xp. Una mezcla en lu curva superior como F -
es un vapor saturado de composicién Yp. Una mexcla en £ se en-
cuentra en dos fases y consta de una fase liguida de composi---
cifn en D y uma fase vapor de composicién en F, en tal propor--

cibn que el promedio de toda la mezcla se representa mediante L,

Las cantidades relativas de las fases en equilibrio estdn rela-

cionadas con los segmentos de la linea de unidn.

MOLES DED _  LINEA EF
MOLESDE ¢ - LINen OE

Todo punto que se encuentra por encimi de la curva superior, --

tal como 0, corresponde a una mezcla de los componentes A v B -

-1 -



en €1 estade vapor, de composicién Yp. ;enfriando esta mezcla a -
presién censtante, iniciarf su condensacién en el punto M a 1a -

tenperatura t? dando un 1iquide de composicién AN,

Cuzlquier punto que se encuentrec por debajo de la curva inferior,
tal como el punto G, representa una mezcla liquida de los compe-
nentes A y B de composicién Xg, cuya temperatura de ebullicidn -
t3, vience dada por la interseccifn de la abscisa del punto ¢on -

1a curva inferior dando lupar a un vapor de composicién Yj.

Considérese uma mezcla en G en un recipiente cerrado que puede -
mantenerse a presifn constante moviendo un pistén, la solucifn -
estd completamente liquida. Si se calienta la primera burbuju -
de vapor, se forma en H y tienc la composicién en J mis rica en
la sustancia mis vol4til; por lo tanto, al evaporarse mis mezcla,
se enriquece el vapor en ¢l componente mis volftil, reduciéndose
1a composicibn de éste en el liquido: se origina entonces, por
ejemplo, el 1{quido L y su vapor en el equilibrio X, mumque la -
composicibn de 1a masa total es afin la original com> en G. La -
dltima gota de liquido se cvapora en M y tiene la composicién en

N, el sobrecalentamiento de la mezcla sigue 1o trayectoria MO.

1a mezcla se ha evaporado en un intervalo de temperatura desde li
hasta M, a diferencia de la temperatura (mica de evaporacién de
una sustancia pura. Entonces el témino punto de ebullicién pa-

ra una solucién, peneralmente no ticne sentido, puesto que la --
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A

evaporacién ocurre en un intervalo de temperatura, esto es, des
po =3

de el punto de formacidn de 1a burbuja hasta el punto de forma_
cién de rocio,

Diagramas X-Y

Las composiciones de lfquido-vapor en el equilibrio pueden wos-
tarse también sobre um diagrama de composicién {X - Y), come en
la Figura 1.2. Por ejemplo, el punto P sobre el diagruma repre
senta la lineca de unién DF de la Figura 1.1. Dado que el vapor
es mis rico en la sustancia mds voldtil, la curva se epcuentra

arriba de la diagonal de 45° que se ha trazade como comparacidn,

Mientras mayor sea la diferencia entre la curva de equilibrioc y
la diagonal de la Figura [.2, mavor es la diferencia en las --
composiciones del lfquido y el vapor, y miyor es la facilidad -

para lograr [a separacién.

La medida de esta facilidad se conoce como factor de separacién
y en el caso de 1a destilacién a éste se le 1lama volatilidad -
relativa, denotada generalmente o , que ¢s la relacibn entre -

las concentraciones de A y B en ambas fases.

-
e Yrr{—T‘}l-' X {1.12)

-13 -
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Para 2= 1.0, la separacifn no es posible ya que ambas fases

tienen la misma composicidn.

Mientras mayor sea o con respecto a la unidad mayor serd el --

grado de separacién.

I.1.4 Sistemas Binarios nc Ideales

Para la mayoria de las mezclas, la presifn total obtenida experi--
mentalmente para una temperatura deteminada es distinta de la pre
vista por la ley de Raoult. A las soluciones que no siguen esta -
ley, se les denominansoluciones no ideales. Cuando el valor de la
presién total es mayor que el ideal se le llama desviacién positi-
va, si el valor de ésta es menor se dice que cs una desviacién ne-
gativa, siendo mis abundantes las mezclas con desviaciones positi-
vas, Sin embargo, cuando la concentracifn de un componente se apro
xima a la unidad, su comportamicnto se¢ accrca al previsto por la -
ley de Raoult; por tanto, en disoluciones muy concentradas, esta -

ley se puede aplicar como lfmite al componente que se halla en ma-

yor propercién.

Si. se trata de mezclas diluidas para el componente que sc encuen--
tra en menor proporcién, se puede aplicar la ley de Henry, segin -
la cual, la presién de un componente en el vapor es proporcional a

su concentracién en el 1f{quido:

- 14 -



Py = CXy S (113)

Donde:

C = Constante de Henry.

Comparando el intervalo de aplicacién de estas dos leyes, podemos
decir que 1a ley de Raoult es aplicable al disolvente, y la de Hen

ry es aplicable al soluto.

El comportamiento no ideal de una mezcla se manifiesta porque el -
volumen molar parcial de cada componente no se conserva al momento
de la mezcla y por los calores de mezcla cuando los componentes pu

ros son mezclados a temperatura y presi6n constante.

A. Fase Liguida no I[deal - Fase Vapor Ideal

Las desviaciones del comportamiento ideal se pueden tratar in-
troduciendo un coeficiente de correccién para la fase liquida
en las ecuaciones del comportamiento ideal (I.5) y (1.6), el -

cual es llamado coeficiente de actividad »,

Pp = FaXa Py + Y5 X PR (1.14)

- 15 -



«  TANAPA . .. _ VB XpPp
A= ——pr i YR —~Fr (1.15)

los coeficientes de actividad ¥A ¥y rp, varfan con la concen--
tracién y en cada caso son ambos mayores o menores que la unidad

para la mezcla e igual a 1 para compuestos puyos, En el primer -
caso, la presién parcial de los componentes es mayor que la que -
predice 1a ley de Raoult, y se habla de desviaciones positivas --
respecto de esta ley. En el segundo, menos frecuente, las desvia
ciones son negativas. La denominacibn corresponde al signo de --
log ' , que es la magnitud usualmente empleada en los cilculos.

En general, &l aumentar la temperatura los cceficientes de activi
dad se aproximan a la unidad acercfndose al comportamiento que --

predice la ley de Raoult,

Una de las formas para cvaluar el coeficiente de actividad es por
medio de la ecuacién de Van Laar:

A
log¥q = 3 (1.16)

logV2 = (‘;—TZI"'XZ‘)‘Z (1.17)

Donde:

X1 = 0;
log ¥1%¥= A2 = Coeficiente de actividad a dilucién infinita

del componente 1 en el componente 2.

- 16 -



X2 = 0; log¥ ;®= Ay = Coeficiente de actividad & dilu--

cién infinita del componente 2 en el componente 1.

Esta ecuacién se aplica a sistemas no simétricos, es decir, aque
1los que presentan un comportamiento como el que se muestra en -
la Figura (1.3).

A partir de los coeficientes de actividad a dilucién infinita es
posible calcular el coeficiente de actividad para una composicién
dada.

Para sistemas que presentan un comportamicnto simétrico cowo el

qiie se muestra en la Figura (1.4), podemos utilizar para el ¢dl-
culo Ja ecuacibn de Margules que establece que:

log¥ 1 = Xz% [Byz + 2X (B21 - B12)) (1.18)

logv 2 = X12 {B21 + 2Xz (B12 - Ba1)] {1.19)

B2 = A12; B21 = A21; X = Fraccibn Mol de 1y 2

Como se observa, para poder encontrar los coeficientes de activi-
dad a las diferentes concentraciones hay que contar con los coefi
cientes de actividad a d:lucién infinita. Estos valores gencral-
mente se pucden encontrar en la literatura.

Para sistemas que presentan un azeftrope, es posible evaluarlos -
de la siguiente manera:

En el punto azeotrépicot X = Y

- 17 -
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lo cual quiere decir que:

Pip * P{ + Xi¥i c-ecenev.... Fase 1fquida
Pig = Pr¥i ..cieeevevensee.. Fase gaseosa

Pi¢ = Presifn parcial del componente i en la fase gaseo
sa.

PiL = Presién parcial del componente i en la fase 1fqui
da.

Pig = Pip,

Entonces:
PFXiY¥Y1 = Pr¥y

"- ;rf; vz . g- (1.20)

De shi, que a partir de estos datos se pueden obtener las contan-
tes A12 ¥ Ayt

- X2 logv2
A2 logVvy [1 + b o1 ro-‘—,'T (1.21)

. X1 1ogvy (1.22
M s 1wy |1~ﬁ ,%}ﬁr y



Al Ejemplo

Calcule las constantes de Van Laar (coeficiente de activi--
dad a dilucién infinita). Elabore las gréficas log V¥ -X,
Y-XyT-X, Para el sistema etanol-agua que tiene wm --
punto azeotrdpico que corresponde a uma composicidn 89.43%
en mol de etamol a 1 atmdsfera de presién y a una temperatu
ra de 78.15 °C. Las constantes de Antoine del sistema son

(25):

A B C
ETANOL 8.16290 1623.220 28.98
AGUA 7.96681 1668.210 228.

Planteamiento:

1) Calcule 1a presibn de vapor P° de ambos componentes a -
partir de la ecuacién de Antoine a la temperatura del -
punto azeotrépico.

2) En el punto azeotrfpico

Y=

B

¥yi*

~43

3) Calcule a partir de estos datos el coeficiente de dilu-
cién infinita

X2 1ogv2)]?
Alz = logV1[1+ﬁ.rL_°gY1|

- 19 -



2

X1 ¥1
AZ}_ = logYZ ll+ YZ'%%%W]

4) Se calcuta:
Pig = Pr Yy
Y Pi Xivi

para lo cual, se deberd contar con la temperatura de ebu
1licién. EI1 cficulo de esta temperatura se puede reali-

zar de la siguiente manera:

a) Fije la composicién
b) Suponga uns temperatura de ebullicifn
¢) Calcule la presifn de ambos compenentes

d) Con ¥, la composicién y las presiones de vapor cal-
culadas a Ia temperatura supuesta de ebullicibn sus-

tituya en la siguiente ecusci6n:

Pp o= P{Xpvy ¢ P3X; v,

Si 1a presién total obtenida es igual a la del sis-
tema, la temperatura de ebullicién supuesta es co---
rrecta, si no, deberf suponerse una nueva temperatu-

ra y tepetirse los cflculos anteriores.

- 20 -



Célculos:

1 = Etanol; 2 = Agua

T = 78,15 °C Xt = 0.8943;

b

2 = 0.1057

Pr = 760 mmiig
1) log Py = 8.16200 - yioiziff0n

P;.TOH (=] mHg = 754.7036

o . 1668.210
10g PHZO = 7.96681 Ty T

+

° =
PHZO 329,46889 mmilg

D Y1 = i = 1.0070178

log Yy = 0.0030371

V2 = pmeemg * 2-30674

log v = 0.362999

.21 -



2
0.1057 0.3629
3 Az = 0.005037 [ 1+ 57804 )(mmrr)l

Aj2 = 0.6949

2
= 0.8943\{0.0030371
Ay = 0.362509 [“(o.wv)(m)]

Ay; = D.4162

4) Chlculo de la temperatura de ebullicién, se realizarin los
cllculos para las composiciones: ¢.1, 0.2, 0.3, 0.4, 0.5,
0.6, 0.7, 0.8, 0.8943,

a) ParaXy = 0,1
b) Temperatura supuesta = 88 °C

c) log P;:TQ{ = §.16290

+

1623.220
228,

© =

1668.21

o = -
log szO 7.96681 338 + 58

pﬂ
Ha0 = 487,152

-22 -



5)

logy; =
SR

0.6
log?y = e 0.4944
(e (e
0.4162
logyz = - =
57 ERYI R,
X1 /\%. 939
04162 0.0102

+

logy,; =
ll (%.T%)(ﬁ:-ﬂfiz )IZ

Y1 = 3.1220; ¥y2 = 1.0237

Pro= Plyr% ¢ By &
Pr = (3.1220) (1101.562) (0.1) + (1.0237) (487.152) (0.9)
Pr = 792.735 mig

La presién total es muy alta, por lo tanto, la tempera-
tura supuesta debe disminuir,

- 23 -



CAlculo con la nueva temperatura supuesta

a) X = 0.1
b} Temperatura supuesta = 86.9 °C
o - a 3
c) log PETOH = 8.16290 - TIE. 08 - 85D

P2 = 1057.2469

ETOH
o L - L 1666.21

log Pg 7.96681 - g+ 86.8

-] -

Phpo = 466.89%

Y3 = 3.1220; Y3 = 1,023

d) Pr = (1057.2469) (3.1220) (0.1) + (466.8996) (1.0234) (0.9)

PT = 760,2640 mmiig

El cdlculo se considera correcto.

La composicién de 1a fase vapor es:

. (1057) (3.1220) (0.1 .
¥; '—ﬁe'.n%'mu‘—l 0.3778

.24 -



B.

Ios cilculos se resumen en la Tabla 1,2 y se presentan en las
Figuras 1.5, t - XY; Figura 1.6, X - Y; Figura 1.7, log? - X.

Fase Liquida No Ideal - Fase Vapor No Ideal

Para este tipo de mezclas se requiere un criterio que establezca el
equilibrio entre fases liquido-vapor para una tempcratura y presién
daterninadas, de ah{ que:

A A
7Y = gL (1.23)

Donde:

i =1,2....N

Para un componente en la mezcla vapor:

A A
£V = Yiip (1.24)

Donde:
tiV = Fugacidad del comnonente i en la fase vapor.

ai = (oeficiente de fugacidad del componente i en la mezcla va-
por.

B TP, YL Ys eeens Vo)

P = Presibn del sistema

- 25 -
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FIGURA I6
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FIGURA I.7
SISTEMA ETANOL — AGUA
COEFICIENTE CE ACTIVIDAD

760  mmHg
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Para un componente i en la fase 1iquida:

L. oxv; 8 (1.25)

Donde:

£i* = Fugacidad de i en la fase liquida

Xi = Composicién de i en la mezcla liquide

Yi = Coeficiente de actividad

Yi = (T, P, X1, Xz, covess XN-1)

fi" = Coeficiente de fugacidad a condiciones estfndar

£° = £(T, P)
Sustituyendo la ecuacibn (I.24) tenemos que:
£i1° XivVi

y; = M. otfd (1.26)
gi e
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E.2

MEZCLAS AZEQTRQPICAS

Cuande las desviaciones de 1a ley de Racult son grandes y las --
presiones de vapor dec los componentes no estin muy alejodas entre
si, las curvas de presién total puede presentar un méiximo o un m{
nimo.,

En el caso de las desviaciones positivas, las curvas de presibn -
total a temperatura constante aumentan a través de um miximo o -~
cierta concentracién como en la Figura [.8.

Se dice que una mezcla de este tipo form: un azedtropo o mezcla -
con punto de cbullicién constante.

Las curvas de composicién del 1fquido y el vapor son tanpentcs en
tre si en el punto azeotrSpice a una presién constante donde se -
represcnta la temperatura mfnima de cbullici6n del sistema. FEl -
significado de lo anterior se comprende ms ficilmente si sc esty
dia el diagrama a presién constante, Figura [.9.

£n una mezcla azcotrbpica, la composicibn del vapor es idéntica a
la del liquido y en consecuencia ebulle s una temperatura constun
te y sin cambio en la composicibn.

Este tipo de soluciones no pueden separarse mediante los métodos
ordinarios de scparacién y dado que, la composicién azeotrépica y
su punto de cbullicibn cambian con la presién en almmos casos va
riando ésta, se puede desplazar el azeotropismo del sistema.

tn el caso de que las desviaciones con respecto a la idealidad --

sean negativas, la curva de presifn total contra composicibn dis-
minuirs a través de un minimo Figura 1.10. Esta condicién da lu

- 28 -



PHESION TOTAL.

FIGURA .3

AZEQTROPO A TEMPERATURA CCHSTANTE
PARA DESVIACIONES PCSITIVAS DE LA LEY
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PRESION TOTAL

FIGURA I.10

AZEQTRCPO A TEMPERATURA CONSTANTE
PARA DESVIACIONES NEGATIVAS DE LA LEY
DE RAQULT.

Pr—X—
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lugar a un méximo en las temperaturas de etullicién Figura I.11y
se forma un azedtropo.

En la préctica se ha encontrado yue los azebtropos de punto de ebu

1licién miximo son menos frecuentes que los de punto de ebullicién
minimo.,
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&

FRACCIONAMIENTQ

El proceso de destilacién mis empleado para separar entre s§ liquidos
voldtiles es el de fraccionamiento. EI equipo para esta operacién cs
th constituido por tres partes integradas; um rehervidor (en el cual

se generan vapores), una columa de platos o columa empacada (dispo-
sitivo de contacto !{quide-vapor) v wn condensador de vapores {(cambia
dor de calor enfriade por agua o refrigerante), Figura I.12.

El fraccionamiento o destilacién por etapas con reflujo, puede consi-
derarse como un proceso en el cual se lleva a cabo una serie de eta--
pas de vaporizacién, de tal manera que los productos Je vaper y 1fqui
do de cada etapa fluyen a contracorriente. El liquido de una etapa -
fluye a la ectapa inferior y el vapor de ésta fluye hacia arriba, a la
etapa superior. Por consiguiente, a cada etapa eptra una corrientc -
de vapor G y wuna corriente 1fquida L, que se mezclan y tienden al ---
equilibrio. El flujo de vapores cs causado por una diferencia de pre
sién entre el fondo de la columna -donde se genera el vaper- v el do-
mo de la columna donde se condensa éste.

La corriente de vapor generada en el rchervidor al ascender por la co
luma se va enriqueciendo en el componente mis volitil de la mezcla -
que se estd fraccionando, Esta corriente de vapor es condensada y --
una parte del condensado se regresa hacia la torre, lo que constituye
el reflujo.

Al descender el lfquido se empobrece en el componente mds volftil, en
riqueciéndose en 61 mis (o los mis) pesados.

Al liquide enriquecido en el componente menos volitil se le 1lama re-
sidw o producto de fondo. Dentro de la columa los lfquidos y los -
vapores siempre estdn en sus puntos de burbuja y de rocfo, respectiva
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mente, de manera que la temperatura mis elevada se encuentra en el -
fondo y 1a menor en la parte superior.

La fimcién mis importante de wna columa es la de poner en contacto
fntimo a 1a corriente de 1{quido que desciende con la corriente de -
vapor que asciende y lograr que se aleance el equilibrio. Dado que
1a velocidad de transferencia de masa mumenta en proporcidn al drea
de contacto entre las fases, se trata de crear una interfase liquido
vapor 1o mis grande posible. Como la principal resistencia a la ---
transferencia de masa en la mayoria de los procesos de destilacidn -
s¢ encuentra en la fase vapor, es necesario contar con un mecanismo
que haga burbujear el vapor en el l{quido, y dc esta manera obtener
una mayor irea de contacto entre las fases, Para ello se emplean --
una gran variedad de unidades de contacto liquido-vapor, como son di
fereptes tipos de empaques y platos,

Sin embarge, la combinacién del dispositivo de contacto, las condi--
cicnes de operacién y las caracter{sticas del sistema, raramente pro
ducen el 100% de eficiencia, es decir, diffcilmente se alcanza el --
equilibrio, lo que ocasiona que el nimero de ctapas reales para lle-
var a cabo una determinada separacién es considerablemente mis gran-
de que el nimero de etapas tebricas.

1.3.1 Cflculo del Nfmero de Platos Tedricos

El cédlculo del mfmero de platos tebricos se rcaliza a partir
de los datos de equilibrio liquido-vapor y la composicién re
querida de los productos mediante el método de McCabe-Thiele.
Este mftodo es Gtil para la mayoria de los fines, excepto --
cuando las pérdidas de calor o lo calores de solucién son ex
traordinariamente grandes. Lo adecuwado del método depende -
de que como aproximacién, las lfneas de operacién sobre el -
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diagrama X -Y, puedan considerarse rectas para cada seccién de
un fraccionador entre los puntos de alimentacién o extraccién -
de corrientes.

Existe otro método llamado Ponchon y Savarit, éste puede usarse
en todos los casos, pero requiere de dates detallados de ental-
pia parz su aplicacién. Sin embarge, si los datos dcl sistemn
no son los suficientes, se deben hacer aproxumaciones a partir
de la inforrmacién disponible, por lo cual se pierde mucha de¢
la exactitud del método.

Las secciones de una columna de fraccionamiento sc dividen en -
tres partes, Figura 1.12, que se denominan:

Seccién de Alimentacién que es en la que se intreduce la mezcla
a destilar; Seccién de Rectificacién en la que sc eliminan los
compuestos pesados del destilade v que se encuentra por arriba
de la alinentacién; v por Gltimo, la Seccién por debuio de ia -
alimentacién, a la cual se le denomina de Agotamicnto, y en lu
que se eliminan los ligeros del residuo. Llamando a la alimen-
tacién Lj al destiludo Lp al fondo LR, y siendo las composicio-
nes molares del componente mis volftil en esas corrientes Xp, -
Xp, ¥, Xp, respectivamente, sc pueden establecer los balances -
para el sistema.

A. Balance de Materia
Balance Total

o= 1y ¢ Lf (1.27)

Balance del Componente mis Volitil

laXy = LpXn + LFXF {1.28)

-3 -



Balance de Energia

Despreciando las pérdidas de calor:

Qrehervidor * HA LA = HpLp + Lp HE + dqcondensador
(1.29)

Al Seccién de Enriguecimiento

Considérese una scccibn del fraccionador por arriba del -
punto de alimentacién, como la que se muestra en la Figu-
ra [.13. Para identificar las corrientes de esta sec---
cibn, se utiliza el subindice n, los balances de materia
para esta seccifn son:

Balance Total

Ge1 = lp *+ In (1.30)

Balance para el Componente mis Volitil

Gel = LDXp+ Ln¥n (1.31)

Acomdando la ecuacidn:

Gl Yns1 - lnX = DXp (1.32)

.33 -
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A.2

El lado izquierdo de la ecuacién (1.32), representa Ia di
ferencia en el flujo del componente mds volfitil, de arri
ba hacia abajo o flujo neto hacia arriba. Puesto que el

lade derecho es constante para wma destilacifn determina-
da, el flujo neto hacia arriba es constante, independien-
temente del nfmerc de platos en esta seccidn de la colum-
na; ademds, es igual al flujo que se obtiene comy produc-
to en la parte superior-de 13 columa.

De 1a ecuacién (I.32) despejando se obtiene:

. Iy Xn LD Xp
Yns1 C——-ﬂ‘l + t——-—ﬂﬂ (1,33)

Seccién de Agotamiento

En la seccién de agotamiento se utiliza el subfndice m --
para identificar las corrientes. Si se realiza el balan-
te de materia para esta seccién, Figurs 1.14, se obtie-
ne que:

Balance Total

gy = Lp + Gy (1.34)

Balance para el Componente mfs Volitil:

Iyt Xm-1 * LFXF ¢+ GpVm (1.35)



SECCION DE  AGOTAMENTD

L, Xt GeYn




Arreglando la ecuacién

Im-1 Xm-2 - OpnYm= LFXF (1.36)

El lado izquierdo de la ecuacién (I.36) representa la dife--
rencia en el flujo del componente mds vol4til, de abajo ha--
cia arriba, o el flujo neto hacia abajo. Y que el lado dere
cho es constante para una cierta destilacibn, la diferencia
es independiente del nimero de platos de esta scccién de la
columna e igual al flujo que se obtiene como producto de fon
do.

Despejando Yy de la ecuacién (I1.35) tenemos que:

v . i Yool LF Xf
n .

e T (1.37)

Las ecuaciones anteriores que se¢ desarrollaron para las sec-
ciones de enriquecimiente y agotamiento, relaciona la concen
tracién del vapor procedente de una etapa con la del 1{quido
que llega a ella y que viene de la etapa o plato inmeditamen
te superior. Estas ecuaciones reciben ¢l nombre de lineas -
de operacién.

En general, Gp4q v Lp varfan a lo largo de la columa, Lla -

relacién entre ambos se vstablece mediante el balance de ---
etalpia del plato correspondiente.
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Haciendo el balance para el plato n:

Cney Mg * Inp bty = Gpby Il » Qe By

(1.38)

En donde la H representa la entalpia, d Hy el calor de mez-
clado y Qp el calor perdido.

Si lp ¥ Ly-1 no son constantes las lineas de operacifn son -

curvas., Sin embargo, en muchas situaciones Lp ¥y lm-1 ne ---
varfan, esto sucede si s¢ reumen las siguientes condiciones:

1)

2}

3}

No hay pérdidas de calor al exterior, le cual se logra -
mediante el aislamiento térmico.

No hay calor de mezcla; lo que sucede si los sistemas son
ideales, es decir, no presentan calores de disolucién --
elevados,

El calor de vaporizacién es constante e independiente de
la composicién, esto es posible si se trabaja con com---
puestos quimicamente similares, de puntos de ebullicién
cercanos y que por lo tanto tienen calores latentes seme
jantes. Si se acepta que los calores latentes de los --
componentes A ¥ B que se ostdn destilando son iguales, -
el calor de vaporizacién de una mol de cualquier mezcla
A y B es independiente de la concentracién, y por lo tan
to:

In = Ip+1l (1.39)



Gn = G+l (L.40)

In = ln-1 _ (1.41)

Indicando que cuando se evapora wna mol de mezcla 1liquida se
debe condensar una mol de mezcla gasecosa.

. Método McCabe-Thiele

Cuando se presentan las condicicnes anteriores se puede apli
car el método de McCabe-Thiele para el cdlculo del nimero de
platos ideales necesarios para una determinada separacién. -
Este es un método grifico en que las lineas de equilibrio se
trazan junto con las lineas de operacién en una grifica X*Y.
El plato ideal sc define como 4quel en el que la composicién
propedio de vapor estf en equilibrio con la composicién pro-
medio que abandonda el plato.

Como se puede considerar que:

GL:‘—I- constante y l—?;.—l = constante

Las ecuaciones

lnXn , lpX0
Yo+t = T Tt (1.33)
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Lp-1 l;\‘m-1 _ LeXf @.3m

Ym’ -

representan lineas rectas.

B.1 Seccidn de Enriguecimiento

De acuerdo con lo desarrollado anterjormente, la ecua--
cién de la linea de operacién de esta seccifn es:

Y, = L% + Lp Xp
nl Gnel Gn+l

Definiendo a R como reflujo externo e igual a I[%
Entonces la ecuacién (1.30) queda como:
Gl = Ripelp = LpR+1)

De ahf, que 1a ecuacién (1.33} se pucde escribir como:

R X X
ol * per * R © o a.42)

' La ecwcibn (1.42) y la (1.33) son diferentes represen-
taciones de 1a linea de cperacidn de la seccién de ---

- 38 -



enriquecimiento y son las dewma 1inrea recta sobre las coordenadas

In 2

X, Y de pendiente Tl = m ¥y una ordenada al ---
. . Xp Lp Xn
origen igual a v iy - Tl

Si hacemos Xp = Xp

L, lnXo _ Lo¥p _ Xp {ln+LD)
Yol Gn+l Gns1  Gynt

+Lp)
Yo = X0 %—— = Xp

De manera que la linea pasa a través del punto Y = X = Xp,
sobre la diagonal de 45°.

Este punto, junto con la ordenada al origen, permite trazar

1a 1fnea de operacién de la seccién de enriquecimiento que

pasa por los siguientes puntos (O, G-D— Xp)i (Xp, XD) ¥
. R +1

cen la pendiente m=m .

Esto se observa en la Figura I.15.

B.2 Seccién de Agotamiento

De 1la ecuacién (1.37) tencmos que:

v = lifeer | EEXE
mn Gm

om
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Figera T8

METODO DE McCABE—THIELE.
LINEA OE OPERACKON DE LA SECCION DE ENHIQUECMENTD

FRACCION ML OF A EN EL VAPOGR , Y

FRACOION MOL OF A EN EL LIOURO , X

e COPONENTE MAS VOLATL EN UNA MEZTLA AD




lp-1 = G+ Lp
G = et - LE
Entonces podemos escribir:

oo mr o LEXF
L~ A R TR (1.43)

Esta es la ecuacién de una lfnea recta de pendiente  --

EHC\;_i s m:[?:{_L_r ¥y puesto que cuando Xp-1 = XF = Ym

Ip-3 - LF

- LEy . " !
Ym’lkanTl'Ggl)‘F'Imﬂm ]M?‘M‘

(1.44)

la linea de operacifn pasa a través de X = Y sabre la -
diagonal de 45, Figura I,16.

En el diagrama de McCabe-Thiele, si el vapor Y estd en ---
equilibrio con ¢l residuo X, el primer plato representa el
rchervidor.

La 1fnea de operacién deberfi unirse a la linea de enrique-

cimiento en un punto que est4 determinade por las condicig
nes témicas en que se introduce la alimentacidn.
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LINEA DE OPERACICN DE LA SECCION DE AGOTAMIENTQ

Figua 16
METOD0 DE McCACE—THIELE.

FRACOION MOL DE A EN EL WWPOR Y

v
~
£

3
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FRACCION MOL OF A EN EL LJQUDO , X




B.3 Seccién de Alimentacién

Al introducirse la mezcla de alirmentacién a la celwma, -
las pendientes de las lineas de operacién se modifican, -
ya que ésta puede estar en diferentes condiciones térmi--
cas al momento de entrar a la columa, mientras jue los -
flujos intemos son liquidos saturados ¢ vapores satura--
dos,

La seccibn de alimentacibn se puede representar en un es-
quema como se muestra en la Figura 1,17,

SECCION DE AL MENTACION

LAt an

La Xa o

Figura LI7

g
!
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Haciendo el balance d2 materia:

Ly*lp1+ Gy = Gn+lp (1.45)

Rearreglando la ecuacién:

Lyt iyt - Iy} = (Gn - Gpel) (1.46)

Del balance de calor se ticne que:

LaHy +lp.l1 Hye) +Gpel Hml = G+ gt (147)

De acverdo con los principios de McCabe-Thiele, los calo--
res latentes de A y B no dependen de las concentraciones y
son muy parecidos entre si.

Se tienc entonces que:

El balance queda:

LaHy = Hy Gy - Guel) * Hy (I - Ino1)

.42 -



Sustituyendo (I.46} en (I.50):

Ly Hy = Hy (LA + (In-1 - Ip)) + Hp (lm - Lp-1)

Ly (Ha-Hn) = (o - Hw (In-y - Lmd (1.51)

En el método de McCabe-Thiele se utiliza una cancidad lama
da q para determinar el efecto de la alimentaci6n sobre los
flujos internos de la columma, que se define como:

Calor necesario para convertir una mol alimentada
a vapor saturado

q =
Calor molar de vaporizacién a la alimentacibn

Esto es:

q = th - Ha (1.52)

La ecuacién (1.52) y la (I.51) en la alimentacibn:

-qLA = (In-1 - tm)

.43 -



gy = Ipop + alp s {1.53)

Por lo tanto:

Gn = G *+ (1-q)lg (1.54)

Anflisis de los valores g;

q >1 liquido subenfriado

q = 1 liquido saturado

1>g>) alimentacién parcislmente vaporizada
g = 0 vapor saturado

q < 0 vapor sobrecalentado

A continuacifn se muestra esquemfticamente el cfecto de

las condiciones térmicas en los flujos intemnos.
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Alimentactiéu Parcialmenre Vaporizadu, 1>q >0

Ln 4n
La mezcla se Jistribuve en las corviuii-
tes de vapor vode liguido, aunentunlc -
s —=1 la cantidad de éstas,
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Vapor Sebrecalentadn, q< 0

L alimentacidn tiene mas caivr gque
e! vapor satura'o, por lo cual cede

clor a la corricate lauida, ta --

que se vaporiza

Gn > Gn
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En el plato de la alimentacién se wnen la seccién de enri-

quecimiento y la de agotamiento.

Para la seccién de enriquecimiento:

Ln %n . Lp Xp

L2 v Gnel

Para la seccién de agotamiento:

v e In-1 Xm-1 _ LEXF
m T Gn

En el plato de alimentacién:
Ynep = Yp

S o= ey

Si restamos la ecuacibén (I.33) de (I.37):

Gnel - Gn) ¥Ym = (Ln- Lp-Xy + LpXp+

G+l -G = (1-9q) 1A

(n- Lnet) = -qlq

LAXA = LpXp + LFXF
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PRACCION WOL 0E A £N EL VAPOR, Y.

' Sustituyends:

(1-a)laVa = -qlaXa + Lada

Arteglando 1a ecuacién:

. X
L R (1.55)

la cunl establece todas las posibles lineas de interseccidén
como se observa en la Figura 1,23,

LOCALIZACION DE LA LINEA q PARA LAS DFEREN-
TES CONDIONES TERWICAS DE ALIMENTACION,

!
= |
1950 ¢

Q=0

1

!

Q |

| i

|

!

|

]

|

X

PRACCION MOL UE A EN £ LIQUEDO, X
FIGURA 1.23
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A continuacida se presentan las ctapus de censtruccidn del
diagrama para calcular el nfmern de platos, por el nétodo
de 'cCobe-Thicle.

Primer pase en el diagrami de equilibrio se truza la linea

de opcrncién de ' seccian Je enriquecimiento

Ln X, s L3 Xp

\nU_ B %T Tnel (.33}
, PN X .
}n*.‘ _..._R.'l‘ + T (1.43)

["UNEA 0E OPERAGION,
SECOCN O ENRIQUECIMENTO.

M, A
L)

TN

N

i

|

1

|

- !

s [

: |

i |

|

A :
2 f
j:g I FRACCION MOL OE A EN EL LIQUDO, X :
Xo

FIGURA 1.24

,e
A



Sequdo puse, se traza la !{nea de alimentacién,

FRACCION MOL DE A ENEL VAPOR, Y.

LINEA D€ ALIMENTACION

FRACCION MOL DF A EN EL LIQUDQ, X

FGURA 1.2%
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Xo__

R+t

Tercor paso, s sruza la Unee de acotamiento.

LIMLA OF AGQTLWENTD

VA

AEN

LA O AL WENTAC OM
LA DE C1OnQLE Tl WD

i

|

|

{

|

i

!

"1\’ ]

f

{

! |

i i

! |

1 !

' I

1 !

R/ ! {

i I

i |

1 |

i |

. | '

| FRACCION MOL DE_ A EN! EL LIQURO, X. !

XF XA XD
FIGURA T .26
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FRACCION MOL OE A £N EL VaROR, Y.

Cuarta etapa, wi ves trazadas las lineas de operacién sobre e} ia
grama de equilibrio, sc procede a dibiiar los platos tedricos, ni
ciando la composicidn del Jestilade (Figura 1.27),

El Gltimo plate corresponde al rehervidor.,

NUMERO DE PLATOS
TEORICOS.
i
!
|
]
i
Q) |
|
| }
' f
1 |
1 |
I 1
| |
| |
|
| | 5
E | !
X FRACCON MOL D A EN EL LiowDo, X, !
F XA XD

FIGURA 1. 27
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1.3.2 Reflujo Total y Minimo

Al destilar una mezcla, por regla general, se especifican -
las condiciones de la alimentacién y las cemposiciones de--
seadas del destilado y del producto de fondo, Para ello, -
es necesario establecer el reflujo de operacién que permita
€ijar las ifneas de operacién para la seccidn de enriqueci-
miento y de agotamiento.

El reflujo de operacidn se dJebe deteminar emtre condicio--
nes 1imites del sistema.

Una de estas condiciones ¢s la de reflujo tetal, es decir,
cuwindo no se obticne producto por et domo vy todo el liquido
condensado se regresa a la columa.

Con esta condicién  Lp = 0

Y por lo tanto: Gpel = Iy

\ .
Y la lfnea de operacién Ypal = é%:% ¢ (-[;—nr::—?

Ynel ® Xn

De acuerdo con las ecuaciones anteriores, la l{nea de opera
cién de la seccién de enriquecimiento, asume la linea diago
nal de 45°.

El nimero de platos tedricos que se requicre se obtiene co-
mo se describié anteriormente, escalomando los platos desde
1a caomposicién del destilado hasta alcanzar la composicitn
del producto de fondo.
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Como se observa en la Figura 1.28, esto proporciona el nfi-
mero minimo de platos que debe utilizarse para obtener --
cierta separacién, pero ocasiona la carga térmica en el --
condensador y ¢n el rehervidor méxima.

Esta condicién de operacién del reflujo total es muy fre--
cuente al iniciar la operacién de wma columna de destila--
cién. ‘

Otra condicién 1{mite es el reflujo minimo. Esta sc pre--
senta cuando las lf{neas de operacién tocan a la linea de -
equilibrio, produciendo wn punto en donde las composicifn
permanece constante de un plato a otro, por lo que el nﬁm_g
o de platos requeridos se vuelve infinito. Esta condi=---
cién se puede determinar grificamente (Figura 1,29).

En 1a condicién de reflujo total, el nimero de platos es -
minimo, pero cl difmetro de 1z columna es miximo, lo que -
corresponde a un costo miximo de ésta y de servicios como
son: vapor de calentamiento y agua requerida pars la con-
densacidn,

En la condicibn de reflujo minimo, el nimero de platos es
méximo, 1o que nuevamente produce un costo mAximo., De ---
scucrdo con lo unterior, el reflujo de operacién se esta--
blece con base a consideraciones econbmicas.

En 1a determinacién del reflujo 6ptimo pueden usarse varios,
criterios Van Winkle y Todd (36), propusieron una correla-
cién cn forma grdfica que relaciona el reflujo minime con
el de operacién y su relacién con la separacién cfectuada,
Con este método se obticnen valores de relacién de reflujo
éptimo de 1.2 a 1.5 veces el mfnimo, Sin embargo, esta co
rrelacién se desarrollS cuando los costos de energfa eran
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FIGURA 1.28

' FRACGIN NOL BE A EN EL LIQUIDO X




REFLUJO MINIMO,

FIGURA 1.29

b+ awy
gx




bajos con respecto a los actuales, si se consideran 2stos -
costos de energia el reflujo Sptimo generalmente estd en un
intervalo de 1.05 a 1.10 veces al reflujo minimo (2).
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COLUMNAS EMPACADAS

Las columas empacadas se utilizan para establecer un contacto conti-
nuo entre un !iquido y su vapor. Estas son columas que se han 1lena
do con un material al que se denomina empaque, que permite el contac-
to {ntimo entre las fases al desplazarse el 1{quido sobre la superfi-
cie de éste en contra corriente con el vapor.

Estas columas se emplearon en un principio para la experimentacién -
en el laboratoric v han ido aplicindose cada ve: més en operaciones a
mayor escala, sus principales ventajas son la sencille: de construc--
cién, aln construidas en materiales que no son atacados por la corro-
sién, y la baja pérdida de presién a lo large Je la torre, lo que ha-
ce su empleo adecuado para el fraccionamiento a presién reducida o en
vacio.

£l fraccionamiento en este tipo de columna es andloga a la de las co-
lumnas de platos, la diferencia radica en que hay una variacién dis--
continua de las composiciones de 1{quido y vapor al pasar de plato a
plato, mientras que en una columna empacada esta variacién cs conti--
nua a lo largo de la torre. FPor esta razén, la teoria de la destila-
cién en columnas empacadas es necesariamente distinta de la teoria ex
puesta antes para wna columnz de platos.

En las c¢olumas empacadas, la etapa tedrica de separacién se conoce -
como wnidad de transferenciz, la cual puede definirse como capaz de -
proporcionar un enriquecimiento de wna de las fases igual a la fuerza
motriz promedio que produce este enriquecimiento. La eficiencia del

empaque debe considerarse como la altura del mismo que proporciona --
una separacién equivalente a una unidad de transferencia HTU.

Las operaciones de destilacifn pueden ser expresadas en témminos de -
relaciones de equilibrio y platos tebricos. Asf, wno de los factores
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que correlaciona estas variables para varios tipos de empaque es la
altura equivalente a un plato tedrico AEPT. Sin embargo, los datos
para utilizar este concepto son extremadamente escasos y aparentemen
te existe mucha incertidumbre como para ser aplicados en forma gene-
ral, por tal razén, ¢l uso de AEPT no es muy comfin.

Los balances de materia y energia aplicados a tas colummas de platos
son igualmente aplicables a las de empaque, teniendo en cuenta que -
en este caso hay que referirios a un elemento diferencial de volumen
limitado por dos secciones nommales de Ia torre infinitamente préxi-
mas.

La relaci6n entre la composicién del vapor y la del liquido en un --

punto de la columa situado en la zona de rectificacién viene dada -
por:

(1.56)

Donde:
Y = Composicién del vapor,
= Flujo molar del liquido en la seccién de enriquecimiento.
Cn = Flujo molar del vapor en la seccién de enriquecimiento.
Lp = Flujo molar de destilado.
X = Composicién en el lfquido.

Xp = Composicién del destilado.
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Si el punto se¢ encuentra en la zona de agotamiento, entonces:
. Lm L
Yy = X - ) 5

Donde:
Y = Composicién del vapor,
= Flujo molar del liquido en la seccibn de agotamiento,
= Flujo molar del vapor en la seccién de agotamiento.
LF = Flujo molar de producto en fondo.
X = Composicibn en el 1f{quido.

XF = Compesicibn del producto en fondo.

Unidades de Transferencia

Efectuando un estudio de! funcionamiento de wma columna de empaque
de acuerdo con el mecanismo de transferencia de masa entre fases,

la altura Z de empaque, necesaria para efectuar wna separacibn de-
terminada, viene dada por el producto del nfmerc de umidades de --
transferencia, denominado Nog, por la altura de la wnidad de trans
ferencia Hys, que estén expresados de la siguiente manera:

Yz &
Nog * ] T"Y"? {1.58)



Hog * T3 (1.59)

Donde ;

Nog = Ndmero de unidades de transferencia de masa.
Y = Composici6n en la fase vapor.

Y* = Compesicién del vapor en equilibrio.

Hog = Altura de la unidad de transferencia.
G = Masa velocidad del vapor.

KG = Coeficiente global para la fase vapor.
a = Area de superficie de empaque por unidad de volumen.

Si la miayor resistencia a la transferencia de masa se encuentra en la
fase 1iquida, entonces:

2 4

o= e (1.60)
Xy
L

oL * g3 (L.61)

Donde:

Nog = Nimero de unidades de transferencia de masa.
X = Composicién en la fase liquida.
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X* = Composicién del lfquido en equilibrioc.
HoL = Altura de la unidad de transferencia.
L = Misa velocidad del 1{quido.
KL = Cocficiente global para la fase 1fquida.
a = Area de superficie de empaque por unidad de volumen.
Los coeficientes globales &; y K[, se relacionan con los coeficientes

de transporte kG y ki ¥y la pendiente de la curva de equilibrio, por
las expresiones:

!{’5 = k% ' RTE (1.62)
1 A
K - RII + FJ{E (1.63)

La transferencia de masa se define en funcién de la fase controlante.
Si esencialmente toda la resistencia a la transferencia de masa estd
en la fasc gas, esto significa usualmente que el gas es muy soluble -
en o reacciona con el lfquido del sistema. Si en el sistema la fase
del 1fquido controla,el gas es relativamente insoluble en el 1fquido.

Con el objeto de tener una gufa, se presenta la informacién de dife-
rentes sistemas en la Tabla I.3.

En destilacién el nfmero de unidades de transferencia, usualmente se
calcula con base a los cambios de composicién que se presentan cn la
fase vapor, a pesar de que existe una considerable resistencia a la
transferencia en 1a fase liquida (22).
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TABLA I.3

FASE CONTROLANTE

FASE VAPOR

1. Absorcidn de amoniaco en agua
2. Absorcién de amoniaco en amoniace en solucién
3. Agotamiento de amoniaco con amoniaco en solucibn
4. Absorcién de vapor de agua con cidos fuertes
5. Absorcién de tridxido de sulfurc con dcide sulfirico concentrado
6, Absorcién de &cido clorhfdrico en agus
//" Absorcidn de 4cido clorhfdrico en 8cido c¢lorhidrico diluide
, 8. Absorcién de diéxido de sulfuro en soluciones zlcalinas
9. Absorcidn de didxido de sulfuro en amoniaco en solucidn
ta., Evaporacién de 1fquidas
1. Condensacién de 1iquidos
FASE LIQUIDA
1. Absorcidn de diéxido de carbono en agua
2. Absorcidn de oxigeno de agua
3. Absorcidn de hidrégeno en agua
4. Absorcién de diéxido de carbono en alcalis diluidos
5.  Absorcién de clore en agus
AMBAS FASES
1. Abscreisn de didxido de sulfuro en agua
1. Absoreidn de acetoma en agua
3 Absorcibn de &xido de nitrégeno en 4cido sulffirico concentrado
ReE. (15). - 59 -



{.4.1 Capacidad de Disefo en Columas Empacadas

Las columas empacadas como todos los equipos de contacto con-
tinuo tienen lixnitaciopcs en su capacidad de manejar las car--
gas de vapor y liquids. En destilacién, 1a relacién entre el
liquido y el vapor estd determinada por la relacién de teflujo.
De ah{, que los li{mites de operacién se encuentran entre el e
flujo minimo y el reflujo total. Para un flujo determinado de
.producto, las cantidades reales de vapor y de 1fquido son de--
terminadas en funcién del reflujo minimo v el reflujo total, -
esta limitacién estd basada en la produccién de un producto es
pecifico. Esto se ilustra en la Figura 1.30,

Ademds de los limites de operacién impuestos por la separacién
entre los componentes existen otros limites debidos a la capa-
cidad de manejo del flujo de l{quido y de vapor, en los puntos
donde el flujo de estos es miximo nos encontramos en las condi
ciones de inundacién, en esta situacibn el liquido es retenido
en la columa ¥ ocupa todos los espacios vacios entre ¢l empa-
que. En los puntos cn que la columa erpacada trabaja con flu
jos minimos de vapor o ambos, se tiene wn flujo insuficiente -
para cubrir el empaque con 1iquido, lo que nos ocasiona que no
exista contacto entre el liquido y el vapor, debido a la cana-
lizacién que se produce, y por tante, se tiene una muy baja --
eficiencia ¢n la transferencia de masa, estos limites de opera
cifn se muestran en la Figura 1.31a.

Adicionalmente a los 1limites anteriores, cxisten otros debidos
a una baja eficiencia en el contacto entre las fases, cuando -
se trabaja a flujos de liquido y vapor muy bajos, y excesivas
cafdas de presién a altas velocidades de flujo cuando esto se
tepresenta en wma grifica de comportamiento, el Area A indica
el érea de operacifn adecuada de 1a torre como se muestra en -
la Figura 1.31b.
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LIMITES OE OPERACION FWADGS POR LA RELACION
DE REFLLJO.

FIGURA I.30




LIWTE DE OPERACKNH COLUMNA EMPACADA .
Figuo 1.31

v
{a}

Tes. (35)




Las relaciones que rcpresentan el comportamiento de una columa
empacada y que se reficren especificamente a los flujos de 1f--
quido ¥ de vapor, se expresan en funcién de la caida de presién.
las pérdidas de presi6n se pueden deber a un mal arreglo del em
paque, a secciones sin relleno en la cama de cmpaque, o bien, -
al taponamiento de los espacios vacios del empaque por s6lidos
o por los preductes de alguna reaccién. Ademis de los factores
anteriores, la cafda de presién sc debe también a la resisten--
cia al {lujo de fluidos, caracteristica de cada tipo de empaque.
Esta resistencia es diferente si el sistema es de wma sola fasc
o si es de dos. E) comportamiento bisico de 1a cafda de presibn
parda casi todos los tipos dc empaques s¢ ruestra en la Figura -
1.32.

Grificamente los puntos de carga y de inupdacidn se pucden vi--
sualizar en la Figura 1.32. Se puede observar que 1a curva que
representa la caida de presi6n en el lecho empacado cuando ¢l -
gas fluye en ausencia de flujo de liquido, presenta un comporta
miento como el de la curva denominada seca. Conforme el 1fqui-
do se afiade a la parte superior del empaque su efecto en la cai
da de presién se aprecia notablemente debido al cambio que su--
fre la pendiente de la curva de cafda de presién, estc cambio -
en algunos casos mo ¢S excesivamente claro, por eso, a este pun
to sicmpre se le ha considerado como una regibén mds que un pun-
to especifico y se le conoce como punto de carga; generalmente

se disefian las columnas para operar con flujos de gas y de 1{--
quido en la regién de carga o entre el 60 y ¢l 80% de su punto

mis bajo.

El punto de inundacién se localiza en la segunda inflexién de -
la curva de cafda de presién y corresponde al punto ¢n el que -
se ticne un répido incremento en la caida de presién que tiende
al infinito para un incremento finito en la velocidad del gas.

- 61 -



En cualquier caso de operacién real, si se trabaja en ¢l pinto
de inundacién, se tendri un comportamiento erritico y una ope-
racién pobre; por lo que es obvio que las columas no se dise-
flan para trabajar en el punto de inundacidn, pero si del 40 al
60% de los flujos de gas y liquido estén asociades con este --

punto.

- 62 -



aps

,..
i

&p

REF, (18)

FIGURA T.32

COMPORTAMENTD DE LA CADA D PRESICN

Liue e
v

o
[} Suvs Suu,
L] i
5 v
‘
3 : '
! / !
!‘-———T——l‘.w ]
! /
o ﬁ‘
a4
a8 I— :
Y] ¢ T
o4 +
as
| %
az ( Wom e st o el )
el LK R ]
‘ l“': W WA
al t +-
oG 200 00 K00 2000 5000 10000
Flio mamir dad vaoor + ©/0lpit)
10 .
s ; ]
T SIS H
H T T !
. I T'I%
) T ! H [J( tet i
; '
. 7 ;
/2
10 At
a8 17
. P &7 A A A
P /LA A
as YLV ARY 4 ;
¥ ; ;
| ! { :
* : N e
| r--n—u::-v'-wc-
a ; erah ube
© 2o 00 1000 2004 %o 10000
Fluis mptco b vacor /Ine{ pia )

18

Aritics  Roschig de
! puode

Iy}
Asmcs Rowchyg de
V2 pigeds




CAPITULO 11

DISERO DEL EXPERIMENTO
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I1.1

I1.2

INTRODUCCICN

El objetivo de la experimentacién fue el desarrollo de unz prictica
de destilacién en columnas empacadas, para su empleo por alumos del
curso de Laboratorio de Transferencia de Masa.

PilOCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

I1.2.1

Descripcién del Equipo. Columa de Destilacién Empacada

El equipo utilizado para el desarrollo de la préictica se --
instald en el Laborutorio de Ffsica en la Escuela de Quimi-
ca de la Universidad La Salle. Se ubicé en un lugar cn el
cuil se cuenta con los servicios requeridos como sen agwi,
energfa eléctrica y drenaje.

Dade que el equipo se construy$ casi en su totalidad en vi-
drio,antes de instalarse se revisé que cada una de las par-
tes estuviera relevada de esfuerzos con el objeto de evitar
problemas de ruptura del vidrio una vez instaluado el equipo
e iniciadas las operaciones.

El equipo utilizado en el experimento, el cual se muestra -

en la Figura 11.1, estd constituido por los equipos que se
indican en la Tabla [I.1
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REPRESENTACION ESGUEMATICA

CE LA CONEXION DEL EQUPQ.




TABLA 1I1.1

APARATO DE DESTILACION EN COLUMNAS EMPACADAS

LISTA DE ESJIPUO

DESCRIPCION No.

CESTA DE CALENTAMIENTO 1

MATRAZ BOLA DE & BOCAS

o

CONECTOR 3
RECOLECTOR DE FONDOS ' L
COLUMNA EMPACADA ' 5
CABEZA DE DESTILARO 6
CONDENSADOR 7
ENFRIADOR 8
BURETA DE 100 ml VALVULAS a, b, ¢ 9
BURETA DE 100 ml VALVULAS d, e 10
REQSTATO . 11
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A contimacién se describe la forma en que est4 conectado el
equipo,

El rehervidor de la columna est§ constituido por los siguien-
tes equipos: el matraz bola (2) de 4 bocas que tiene uma ca-
pacidad de 5 1t. se coloca sobre la cesta de calentamiento --
{1), que suministra el calor requerido para efectuar 1a desti
lacién, dicho calentamiento se regula con un reostato (11).

En la boca principal del matraz bola se coloca el concctor --
(3) que reduce el difmetro de 50 mm a 25 mm ¥ wne el colector
de fondes (4) con el matraz bola. El colector de fondos se -
asemeja a un matra:z crlenmeyer y on su interier tienc uma ¢a-
chucha de vidrio que permite colectar el liquido ¥y al mismo -
tienpo el paso de vapor a través de sus orificios (ver Figura
11.2). Este se conecta con la columa empacada (5) cuyas di-
mensicnes son 60 cm de largo y 2.4 am de didmetro. La colum-
na tiene una chaqueta de vac{o que sirve como medic aislante
para evitar las pérdidas Je calor en esta zona.

La columa estd rcllena de un empaque en forma de espirales -
hechas de acerc inoxidable deneminado Helipak y que tienc co-
mo medidas 4.4 ym de altura, 4.4 mm de largo y 2.3 mm de an--
cho (ver Figura 11.3). El empaque estd soportado en la colum
na por wna malla de alambre colocada en el fondo de ésta. la
altura empacada es de 50 ¢m,

Por arriba de la columa se encuentra una cabeza de destilado
(6), ésta tiene una cachucha de vidrio con la misma fimcidn -
que la del colector de fondos. En la cabeza de destilado se

controla la relacién de reflujo, mediante una aguja de vidrio,
la cual regula el paso de liquido y permite fijar el flujo de
éste, que se obtiene como producto y el que regresa por el in
terior de la columa; esto es, la aguja al elevarse pemite -
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FIGLRA @.2

COLECTOR DE LIQUDO DE
FONDO :




EMPAGUE  HELI-PAK.

CARACTERISTICAS DEL EMPAQUE :

NOMBRE:  HELI-PAK.
DIMENSIONES:  mm.,(PULG); 4.4,4.4,2.3,(0.175,0.175,0092).
A ’E""‘m%ﬂ?f% Q' m¥m, (Fri/L) ; 198 (21).
FACTOR OE EMPAGUE : 960,
MATERUAL:  A-36 AL
DENSDAD:  Kg/Ut, (LbASH ) 1I34,(25).
AREA DEL. EMPAQUE:  Cm2,(In?); 1.43,(0.2217),




el paso del destilado por fuera de la columa, o bien, si --
esta s¢ baja completamente cierra el paso por fuera y lo per
mite por el interior como se muestra en la Figura 11.4.

En la parte superior de la cabe:za de destilado estd conecta-
do un condensador de producto {7} que mide 30 am de largo ¥
5 an de ancho, tienc unm serpentin per dentro que se encuen--

tra colocade verticalmente,

Conectado en forma lateral a la cabeza de destilado, hay wun
enfriador de producto (8) que se wic 3 una burcta de 100 ml
(9), la cuzl permite medir el volumen de destilado liquido -
que se obticne y consta de tres vAlvulas identificadas como
a, b yc, con las cuales se controla la toma de muestras v -
el regreso del producto destilado ul rehervidor.

En el colector de fondos que s¢ localiza en e) fondo de la -
columa existe una salida lateral de producto controlada por
una vilvula (d), el producto que sale por ésta se recibe en

una burcta de 100 ml (10}, lo cual pemite medir el flujo vo
lunétrico de éste, Esta bureta se encuentra concctada a una
boquilla del matra:z bola, a la salida de ésta cxiste wma -
vilvula (e) que permite regular el nivel de 1fquido en la --
misma.

La temperatura del vapor en la parte superior de la columna

se mide con un termémetro que se coloca en wna hoquilla late

tal de la cabeza de destilado.

la terperatura del fondo de la columa se determina mediante
un terméretro que se instala en wuna de las boquillas del ma-
traz bola.

De acuerdo con lo descrito anteriormente, la alimentacién a
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I1.z.2

1a columa de destilacién es por el tondo de Asta, por lo --
cual sélo cuenta con la seccién de Enriquecimiento ¢ Rectifi
cacin,

Los termdmetros y las buretas (3 y 10) se zolocan ¢n las be-
quillas indicadas mediante una caperuza de unifn roscada que
tiene un empacue de hule (ver Figura IL1.3V, et cual se cole-
ca en el interior de la caperuza con el obieto Jdo lograr ue
no existan fugas en el sistema.

Seleccidn de Merela u Destilar

Se analizaron tres diferentes sistemas <on el objeto de se--
leccionar el sistema de equilibrio con el que se desarrolla-
rfa la experimentacién, En el primero que s¢ pensd fue la -
mezcla ideal benceno-toluecno. Sin embargo, utilizar este --
sistema en el desarrcllo de la prictica no fue posible, debi
do a yue estos compuestos tienen un indice de refraccidn muy
parecido entre si, lo que dificulta la dererminacion de la -
composicién de la mezcla, pues no s posible obtener wna cur
va de calibracién adecuada cen el refractémetro con que cuen
ta el Laboratorio de Ingenieria Quimica de ta Universidad La
Salle.

Otra alternativa que se analizé fue omplear la mezcla bence-
no-heptano que tumbifn es una mezcla ideal a la cual se le -
puede Jeterminar su composicién por indice de refraccién. -
Este sistema no se selecciond debido a que el heptano es un
disolvente muy fuerte, lo que provocd que los empaques de --
las caperuzas de wnidn se disolvieran ocasionando fuertes --
pérdidas por fugas en el sistema.
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II.2.

w

Finalmente se selecciond la mezcla etanol-agua que presenta

las siguientes ventajas, los componentes no son:ie wm alto -
costo, son de gran disponibilidad ccmercial y es posible ab-
tener la composicidn de la mezcla a partir del Indice de re-
fraccidn de wna mancra confiable. Por otro lado, no se tie-
nen grandes pérdidas por fugas en los ompaques ya que ningu-
no de los componentes de la mezcla afecta al material del em
paque.

Seleccifn del Método Amalitico

A partir del anflisis Jde las muestras de destilado y del pro
ducto de fondo, se pusde determinar su composicién. Se cuen
ta con tres diferentes alternativas para realizar el andli--
sis de las muestras, éstas se describen a continuacién:

A)  Alcoholimetro

Es un instrimento que sirve para detemminar la cantidud
absoluta de alcohol contenido en una solucién acuosa por
medio de la densidad de la misma.

Uno de los tipos de alcoholimetro mds usados es el de --
Gay lussac o centesimal, el cual estd graduado de una ma
nera tal, que al sumergirlo en una mezcla de alcohol ¥y -
agua a la temperatura de 20 °C seiiala inmediatamente en
la escala graduada el % en volumen del alcohol contenido
en la mezcla.
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B)

)

Cromatografia de Gases

La cromatografia es un mérode analftico de separacidn ba-
sado en la distribucidn de la muestra en dos fases; wna -
fase estacionaria normalmente de upa gran irea de centac-
to y una fase mbévil., La mezcla a separar es arrastrada a
través de una columa por wm gas inerte, denominado gas -
de arrastre. La muestra se fracciona entre el gas de ---
arrastre y un disolvente no voldtil que es la fasc estd--
cioparia soportada en una columna capilar que adsorbe v -
desorbe selectivamente los componentes de una mezcla ba--
sdndose en la diferencia Je los coeficientes de distribu-
cibn, siendo ésta bdsicarmente resultante de las diversas
pelaridades y pesos moleculares Jde los mismos. El disol-
vente retarda los diferentes compuestos de la mezcla has-
ta que forman bandas separadas on el gas de arrastre, es-
tas bandas salen de 1a columa en la corriente de gas y -
son registradas en funcidn del tiempo por wn detector que
indica y mide la cantidad de cada uno de ¢llos por scpara
do que se encuentra en el gas dJe arrastre.

Refractometria

Cuando un haz de luz atraviesa oblicuamente de un medio a
otro de densidad diferente, la direccifn de 1a luz cambia
al cruzar la superficie a lo que se denomina refraccién,
este fenémeno tienc como medida el fndice de refraccién -
que se define como la relacién del seno del 4Angulo de in-
cidencia de un rayo de luz en el aire, con respecto al se
no del ingulo de refraccitn en el 1iquido.

El fndice de refraccibén es una de lus constantes fisicas
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clésicas que pucde usarse para describir wna especie qui
mica, a pesar de no ser una propiedad especifics, pecas

sustancias tienen fndices de refraccién, idénticos a uma
temperatura y una longitud de onda fijas, de tal forma -
que esta constante es Gtil para confimmar la identidad -
de un compuesto y medir su pureza. Tambifn se emplea pa
ra el andlisis cuantitativo de mezclas binarias, por lo

que se ha hecho importante la aplicacién de la refracto-
metria en la evaluacién de aparatos de destilacién. Por
ejemplo, el nmero de etapas tedricas para una columa -
de destilacién pucde calcularse a partir de los datos --
analfticos resultantes.

A menudo se cbtienc unma curva de calibracién en lfnea --
recta si las concentraciones se expresan en gramos Je so
luto por 100 ml de solucién, por el contrario para mez--
clas de 1fquidos orgdnicos se observa mis a menudo la 1i
nealidad cuando se emplea ¢l 4 en volumen.

Por supuesto ta linealidad no es un requisito para el --
trabajo cuantitativo porque puede prepararse siempre uma
curva de calibracién apropiada, en este caso es necesa--
rio el complemento de un métedo alterno.

ios tres métodos analiticos anteriormente mencionados po
drfan ser utilizados considerando las siguientes limitan
tes:

- El alcoholimetro tiene una precisién de 1.0% en volu--
men. El ervor que se obtiene por la precisién del ---
equipo en la composicién es de .01 gramos,
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Su aplicacién requicre de un volumen de muestra de 100
.ml aproximadamente, por lo que es diffcil su empleo --
cuando se manejan flujos de productos muy pcquefios.

- La cromatografia de gases tiene una alta precisién de
aproximadamente .0001 moles. La ventaja de la cromato
grafia de gases es que se trata de una técnica répida
sensible y relativamente simple que la hace ideal para
mezcla de tres o mis componentes, donde la refractome-
tria se vuelve demasiado compleja. Sin embargo, sus -
limitantes fundamentales son ¢l costo del equipo, ticm
po de anflisis de aproximadasmente 20 minutos que compa
rado con el que se emplea en la refractametria, alrvede
dor de 1 minuto representa wna desventaja para la apli
cacibn de esta témica en la realizacibn de la pricti-
ca.

-+ La precisién del refractémetro es de .0001, el error -
que sc obtiene en 1a determinacién de la composicibn -
es de .005 gramos. Su limitante fundamental es el no
poderse aplicar a mezclas de cuatro o mis componentes
y ser sumamente complicada para mezclas ternarias.

En la aplicacidn de esta témica se nccesita de 1 6 2
gotas de muestra.

En funcién de las limitantes arriba mencionadas, se con--
cluye que el método analftico més adecuado para las carac
teristicas especificadas de la mezcla necesaria de cuanti
ficar, que en este trabajo es una mezcla binaria etanol--
agua, es la refractometria.

- 72 -



11.2.4 Determinacién de la Composicién

Para deteminar 1a composici6n de cada muestra, se obtuvo
experimentalmente la curva de calibracién mencionada ante
riotmente en la que sec muestra el porciento e¢n masa o en
volumen de una mezcla y el {ndice de refracciénm.

Para el sistema estudiado se hizo la curva de calibracién
de la mezcla como a continuacién se indica:

1

2)

3

4)

5)

6)

7)

B)

9

10)

11)

Se toman 100 ml de etanol anhidro y 100 ml de agua.
Se pesa el frasco ...PF.

Se le afaden aproximadamente 10 ml de agua.

Se pesa el frasco con los 10 ml de agua ...PA.

Se le ahade aproximadamente 1 ml de etanol.
Nuevamente se pesa el frasco ...PE

PE-PA = peso del agua.

PE-PF = peso del agua + etanol

Peso del agua + peso del etanol - peso del agua =
peso de etancl.

Peso del etanol/(peso del ctanol + agua) = % peso del
etanol.

El procedimiento se repite desde el paso nimero 5, pe-
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ro cada vez se ajfiade 1 ml mis de etanol, es decir, -
se establece wna relacién de 2 ml de etanol/10 ml de
de agua, 3 ml de etanol/10 ml de agua, hasta alcan--
zar 10 ml de etarol/10 ml de agua.

12) La siguiente etapa consiste en vepetir el procedi---
miento, pero éste inicia con 1 ml de agwa/10 ml de -
etanol, de esta manera se cubre el intervalo de com-
posicién,

En este caso:

PA = Peso del frasco mis 10 ml de etanol

PE = Peso del frasco con etanol + agua

La curva de calibracién se muestra en la Figura I1.6.

Como se observa, para un misme valor de indice de refrac
cién se ticnen dos diferentes valores de composicibn. -
Este problema se resuelve introduciendo una nueva varia-
ble que es la densidad de la mezcla determinida por los

grados Gay Lussac, Estos son una medida del porcentaje

en volumen de alcohol de la mezcla. De esta forma se --
puede determinar la composicién en porciento cn peso de

1a mezcla, que como ya se¢ menciond anteriormente, no es

tan precisa como 1a medida por {ndice de refraccién. El
valor de i{ndice de refraccibm que deberi tomirse es el -
que indica un valor de compesicibn cercano al determina-
do por alcoholimetria,
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[1.2.5 Descripcién de Operacién

Antes de iniciar la operacién es necesario:

- Que el equipo esté limpio.

- Que las juntas estén perfoctamente unidas para evitar
fugas, ya aue cl sistema se encuentre en operacién,

- Suministrar agua al condensador y al enfriador de pro-
ducto abriendo las vélvulas que controlan la entrada -
de ésta a los cquipos antes mencionados.

- (Colocar termémetros en la cabeza de refiujo v en el T
traz bola.

- Conectar el refstito a la cesta de calentamiento y és-
te a su vez a la corricnte de energia eléctrica,

Una vez instalado el equipo, el matraz bola de cuatvo ho-
cas se llena con la mezcla que se desea separar a 2/3 par
tes de su capacidad, y el calor se suministra a ésta con
la cesta de calentamiento regulindose mediante un‘rcésta-
to que controla la intensidad de corriente.

La mezcla debe calentarse hasta alcanzar la ebullicibn, -
momento en el cual los vapores ascienden a través de todo
el equipo y llegan al condensador donde al ser enfriados
con agua se condensan totalmente y regresan como liquido
21 colector de destilado y a la cabeza de reflujo, equipo
en el que se fija 1a relacién de reflujo que se desea, ya
sea reflujo total o reflujo parcial.

Si se desea reflujo total, la aguja que controla la opera
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cifn en la cabeza de reflujo, se baja totaimente, de tal
forma que el paso de liquido hacia la bureta quede cerra-

do y descienda por la parte intema de la columna. Si la

aguja se baja s6lo parcialmente se obtiene producto desti

lado por la bureta y liquido que se regresa come reflujo

a la columna.

A continuacifn se indican los pasos a seguir en la experi
mentacién:

1) Al poner en funcionamiento el equipe se trabaja a re-

2)

3)

4)

flujo total para legrar las condiciones de equilibrio
del sistema, y por otro lado, es necesario que el co-
lector de fondos alcance un nivel de liquido tal que
derrame por el interior de la columna para establecer
el equilibrio 1{yuido-vapor, ver Figura 11.2,

Para que el nivel del 1fquido requerido en el colec--
tor de fondos se logre en menos tiempo, la columa se
deja imundar aproximadamente al 60%,en este momcnto -
se interrumpe el calentamiento de la mezcla, lo que -
provoca que el 1fquido retenido en la columna descien
da bruscamente logrando de esta manera el nivel desea
do,

Una vez que se han alcanzado las condiciones de equi-
librio, lo cual se puedc determinar al medir la tempe
ratura en la cabeza de reflujo y en el rehervidor, ya
que estas permanccen constates, se procede a fijay -
la relacién de reflujo de operacién.

Ya que se ha logrado establecer un régimen estaciona-
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tio en el sistema a las condiciones de operacién fija

das, sc procede a medir el flujo volumétrico del des-
tilado y del liquido de fondos. Con el objeto de evi
tar desestabilizar la operacién es conveniente seguir

e] procedimiento que s¢ indica a continuacién:

a) Se mide el {lujo volumétrico de la corriente del -

b

~—

producto destilado, para ello ¢s necesario cerrar
las tres vilvulas a, b y ¢ de 1a bureta, lo que --
permite la acumulacién del liquide ¥ poder determi
nar el tiempo en el que se obticnen 2 6 3 ml de --
producto. Realizado lo anterior, se abren las vil
vulas a y b y sc toma muestra del producto, se cic
rra la vAlvula b y se abre la vilvula c para permi
tir el retomo de liquido hacia el matraz bola., -
La muestra se analiza para detenminar la composi--
cién mediante su fndice de refraccifn.

Se abren las vilvulas d y ¢ para desalojar el lHqui
do retenide en el colector de fondos, ya que éste
no es representativo del producto de fondos dehido
a que se acumul$ camo resultado de la immndacién -
en la columa. Sc permite que parte del 1iquido -
que se estd desalojando del colector permanczcd en
la burcta para tener wn nivel del 1liquido que faci
lite medit el flujo volumétrico, que se determina
por la cantidad de 1{quido que cae ¢n la bureta --
por hora. ’

Por Gltimo, se toma mucstra del producto dc fondos,
para ello es necesario abrir la vélwla d. Tam---
bién esta muestra se analiza mediante la determina
cién de su indice de refraccién.
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Si se desea fijar una nueva relacidn de reflujo de-
berd repetirse la operacifn desde el paso 2.

Una vez terminada 1a operacién, el calentamiento de
be ser interrumpido, sin embargo, la circulacién de
agua en el condensador y en el enfriador debe conti
nuar hasta que la temperatura del matraz bola haya

descendido lo suficiente para evitar pérdidas exce-
sivas de vaper en el sistema.
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METODOLOGIA DE CALCULO

En esta seccifn se describe la secuencia de cfileulo que se reco-
mienda para obtener:

- MNmero de Plates Teéricos

- Altura Equivalente de Plato Tebrico, AETP
- E1 Mimero de Unidad de Transferencia, NogG
- Altura de la Unidad de Transferencia, Hog

Al finalizar la prictica, la informacién con que se cuenta es:

a) Flujo Volumétrico del Destilado
b) Flujo Volumétrico del Producto de Fondo
¢) Indice de Refraccién de Ambos Productos

A partir de estos datos es posible iniciar los cflcules,

11.3.1 Cilculo del Nimero de Platos Teéricos

El nfmero de platos tebricos se calcula mediante el Méto
do de McCabe-Thiele, descrito en el Capftulo 1. Para --
aplicar este método se requicre trazar la curva de equi-
librio del sistema empleado en la préctica y las curvas

de operacién.
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Trazo de la Curva de Eguilibrie

La curva de equilibrio para el sistema puede ser calculada
con los métodos descritos en el Capftulo I, o bien, &sta -
puede tomarse de datos experimentales. En este trabajo --
los datos de equilibrio del sistema etanol agua son experi
mentales (10),

Trazo de la Curva de Operacién

El equipo que se utiliza en la prictica sélo cuenta con --
seceién de enriquecimiento, ya que su alimentacién se en--
cuentra en el fondo de la columa. L[a linea de operacién
para la seccién de enriquecimiento considerando flujos ---
constantes de lfquido y vapor estd dada por:

RXn Xd
i ° 1t ®I oY)

Donde :
Xn = Composicién mol del Plato n
X4 = Composicién mol del Destilado
R = Relacién de Reflujo Exterme
L = Flujo Interno de Liquido = mol/h

D = Destilado que se extrae como producto = mol/h
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B.1

B.1.1

Célculo del Reflujo de Operacién.

Para el cafculo de reflujo es necesario contar con el -
flujo molar de destilado y de producto. Este se calcu-
la a partir del flujo volumétrico de destilado y de fon
dos, para ello se requiere de la composicién de estos,
su densidad, el peso molecular promedio de ambos produc
tos y el balance de materia en la columa.

Determinacién de 1a Composicién del Destilado y del Li-
quido del Fondo.

La composicién se obtiene a partir del andlisis de las
muestras de destilado y de producto de tondo mediante -
el {ndice de refraccién, la curva de calibracién y los
grados Gay-Lussac,

Como puede observarse, on la curva de {ndice de refrac-
cién y per ciento en peso (Figura 11.6}, se tienen dos

valores diferentes de composicién. Este problema se re
suelve introduciendo los grados Gay-Lussac, los cuales

determinan et por ciento en velumen de la mezcla.

ml_etanol
{ml de etanol + ml de agua)

%Cay Lussac =

que transformados a por ciento en peso nos permiten co-
nocer cual de los dos valores de fndice de refraccibn -
es el correcto.
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fraccibn . {°Gav Lussac] {Densidad Etanol]
Peso “Gay \fDens.y , /100-°Gay\ s Dens.
(Lussac (Etaml) ( Lussac )( Agus )

B.1.2 Célculo de la Fraccifn mol.

F 1
Fraccién . Fraccifn Peso A ( Py )

Mol de A | Fracc.y\/ 1\ /1-Fracc, _1_
(Pcso A)(}‘NA ( Peso A )( My )

1
Fraccién Peso B H.E

Fraccién |
ol el e | ,B}]

Bonde:
A = Componente mis vol4til = Etanol
B = Componente menos volftil = Agua
PMa = Peso Molecular A

Mp = Peso Molecular B

B.1.3 Pese Mplecular de la Mexcla.

M Mezcla = Fracc, Mol A(PMa)+(1-Fracc. Mol B) (Mp)
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B.i.4

Balance de Materia. Flujos Molares

El flujo molar de destilado v liquido de fondo se obtiene
a partir del balance de masa para la envolvente mostrada
en la Figura 1I.7.

L = Lo = Flujo interno de liquido = mol/h

G = Vapor que se genera en el rehervidor y que constity
ye la alimentacién a la torre = mol/h

D = Destilado que se extrae como products = mol/h

Balance Global de Materia

Efectuando el balance global de materia para la envolven-
te 1, tenemos:

El reflujo externo se define como:

R = L/D
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)]

Flujo Molar de Destilado.

D = (Flujo Volumétrico de Destilads) (Densidad de 1a -
Mezcla de Destilado) (1/Peso Molecular del Desti-
lado)

D (=) mol/h

Flujo Meolar de Fondo.

L = (Flujo Volumétrico de Fondo) (Densidad de la Mez--
cla de Fondo) (1/Peso Molecular de Fondo).

CAlculo del Nfmero de Platos Tefricos

De acuerdo con lo mencionado al principio de este capitu-
1o, 1a linea de operacién para la columna empleada on la
experimentacién es:

La ecuacién anterior es la de una linea recta y de pen---
diente R/R+1 con una orderada al origen = X3/Rel,



Cuando X, = X4, la lfnea recta pasa a través del punte
X = Y=X4 sobre la diagomal de 45°. ‘Con cste punto y
1a ordenada al origen se construye la linea de cpera---
cifn en cl diagrama de equilibrio X frente Y. Ver Figu
ra II.8.

Con la linea de operacién sobre el diagrama se traza los
platos tebricos, a partir de la compesicién del destila-
do hasta la del vapor entrante a la seccibn empucada, -
Ver Figura I1.9.
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Figua IX.0
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Figura 0.9
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[1.3.2 Cilculo de la Altura Equivalente de Plato Teérico

Altura equivalente de plato tefrico = Altura del empaque / Nd
mero de platos tebricos.

[1.3.3 Cdlculo del Mimero de Unidades de Transferencia

RS
NOG'[YO ey dy

Ponde:
Y = Conposicién del vapor
Y* = Composicién del vapor en equilibrio
Y1 = Composicién del destilado

Yy = Composicifn de la alimentacién

Esta ecuacién puede rcsolverse por integracién gréfica, o bien,
por medio de 1a ecuacién de Simpson, que se presenta a continua
cibn:

*n
f f(x)dy =-l§ (Fo + 4f) + 2fy + d4f7 + 264 + 2.9 + dfy.) + fy)
0
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11.3.4

Donde:

1R e ¥n » Xo

h = Paso de integracién

n = Nfmero de subintervalos

£(x) yw*l”-vi'

dx = dy

£(x) = ;’a—l:-:

¥ (%n)

CAlculo de Altura de la Unidad de Transferencia HOG, a par-

tir de los Datos Experimentales

Hog = 2/M0g

Donde:

2 = Altura del empaque
NG = Ndmero de Unidades de Transferencia
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11.3.5 Cdlculo de la Altura Equivalente de Plato Tebrico, AEPT

AEFT = I/Np

Donde :

Np = Nfmero de platos tefricos

I1.3.6  Ejemplo

Se toma como ejemplo de los cllculos 1a Corrida No. 1

La informacién que se obticne de la experimentacién es:

RESULTADOS
Flujo Volumétrico del Destilado 380 ml/b
Flujo Volumétrico de Liquido de Fondo 194  ml/h
Indice de Refraccién de Destilado 1.3645
Indice de Refracci6n de Fondo 1.3630
Grados Gay-Lussac de Destilado 92
Grados Gay-Lussac de Fondo 63

A) Cdleulo del Mimero de Platos Teéricos.

A.l Flujo Molar de Destilado.

La composicién se obtienc con el fndice de refraccién a -
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A.l.1

Al.2

partir de la curva de calibracién, Figura 11.6,
los dos valores de la lectura son:

Fraccién 0.895 y 0.675 con Yy = 1.3645

Fraccién Peso calculadn a parrir de los Grados Gay-Llussac

Densidad del agua a 20 °C = 0.998 (22)
Densidad del etanol anhidro = 0,798
Fraccibn Puso = (92) (0.798)/((92)r0,798)+(8) (0.998)

« 0.9018.

“Por lo tanto, la composicibn correcta es 0,895,

Cilculo de la Fraccifn Mol.

Fraccién Mol = ((0.895){1/46.07))/((0.895)(1/46.07)

+ (1-0.895)(1/18,02)) = 0,7692

Célculo Peso Molecular.

Feso Molecular
de 1a Mezcla = (0.7692)(46.07)+(1-0.7692) (18,02)

= 39.595 g/gmol
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A.1.3 Cflculo del Flujo Molar de Destilado.

A.2,1

Densidad de la Mezcla = 0.81930 g/ml (22

a 3 ml -g_ mol =3 2.
D = 380.95 T x .8193 2 x 5—‘32;-5% 7.8826 gnol/h

Flujo Molar del Producto de Fondo.

Peterminacién de la Composicidn.

La conposicién se determina a partir del indice de refrac
cién y 1la curva de calibracién (Figura 11.6).

Los valores d¢ la lectura son:

Fraccién Peso = 0,574 y 0.97 con "j = 1.3630

C4lculo de 1a fraccidn peso a partir de los Grados Gay
Lussac.

Fraccién Peso = {63)}(0.798)/((63)(0,798)+(100-63) (0.998)

= 0.576

Por lo tanto, la fraccidén peso correcta es 0.574,
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AZ.2

A2.3

O

C.1

Célculo de 1g Fraccién mol.

f;';‘“ié“ = ((.574)(1/46.07))/((0.574)(2/46.07)

+ (1-.574)(1/18.02)) = D.3454

C4lculo del Peso Molecular

Peso
Molecular = (.3454) (46.07)+(1-,3454)(18.02)

= 27,73 g/g mol

Densidad de la Mezela = 0,89711 ¢ /md

Flujo Malar de Producte de Fondo

Fe194 Bx 0,807 & x %—%‘% = 6.2874 g mol/hr

Ntmerc de Platos Tebricos

Relacién de Reflujo

R = L/D = 6.2874/7.8826 = .7976
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c.2

C.3

)

E)

Linea de Operacién.

Ordenada al origen

xd/(R+1) = .7692/(1 + .7978) = .4279

Cilculo del Mirero de Platos Tedricos.

Con la ordenada al origen xd/(R+1) = 0.4279

La relacién de reflujo

R = L/D = 0.7976
y la curva de equilibrio x-y del sistema de eranol agua
se traza como s¢ indica en la Figura 11.10, 1z l{nea de

operacién procediéndose posteriormente a trazar ¢l nime-
ro de platos tedricos.

Cdlculo de Mtura Equivalente de Plato Tedrico AETP.

AEPT = 50/6 Platos = 8.3 an/Plate

Célculo del Mamero de Unidades de Transferencia

X = 0.3454 correspondec 2 Y = 0.58

X = 0,7692 correspende a Y = (.7650
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CAPITULO I

RESULTADTEOSS
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En este capftulo se presentan los resultados obtenidos de la experimenta-
cién realizada,

Se selecciond la mezcla etanol-agun para el desarrollo de la experimenta-

cién.

Se obtuvieron resultados en dos condiciones extremas de operacién: a re-
flujo total y a reflujo minimo, esto se debid a que el sistewma de control
de la relacidn de reflujo con que cuenta el equipo, no petmite un punto de
ajuste intermedio entre los valores extremos mencionados.

En la Tabla IIl.1 se presentan los resultados que se obtuvieron en los di

ferentes experimentos realizades.
A partir de los datos de la experimentacién se calcularon:

13 Flujo molar del destilado

2} Flujo molar del producte de fondo

3)  La relacién de reflujo

-A) La composicién del destilade

5) La composisién del producto de fondo

Estos sc mucstran en }a Tabla 1II,2,

De la grdfica 1I1.1, en la que se preseira la composicién del destilado -
como funcidn de la relacién de reflujo, se puede comprebar que a una ma--
yor relacién de reflujo se obticne una mayor separacién. Se observa tam-
bién que existe una zona en la cual se requiere de un aumento grande en -
la telacién de reflujo para lograr un aumento minimo en la composicién -«
del destilado.
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Esta zona es cercana al punto en que se presenta el azedtropo, por lo que
1a composicién pemanece pricticamente constante para un ausento en la ve
lacién de reflujo, lo cual tiene como consecuencia que se requicra de un

incremento considcrable en el nimero de platos,

En la Tabla [11.3 se presenta el nimero de platos tedricos que resultaron
para las separaciones obtenidas en cada caso. Estos fueron evaluados por
«los métodos, el de McCabe-Thiele y el de Ponchon-Savarit. Fn esta tabla
s¢ puede ver que no se encuentran diferencias significativas entre los re
sultados obtenidos por los dos métodns. Por lo cual, para el desarrollo
de la préctica, se sugiere emplear el método McCabe-Thicle, ya gue es mis
fficil de utilizar que el Ponchon-Savarit, dada la dificultad que se tiene
parz evaluar la entalpia del sistema,

En la Tabla ITL1.4 se presenta el némero de platos tedricos calcutados por
el método de McCabe-Thicle, el nimere de unidades de trunsferencia, la al
tura de la unidad de transferencia, la altura equivalente a un plato ted-
rico y la masa velecidad del vapor.

En ella se puede observar que ¢l ntmero de platos tedricos es muy pareci-
do al némero de unidades de transferencia, Jde donde se puede decir que la
altura cquivalente a un plato tedrico es también wmuy parecida a la altura
de la unidad de transferencia. Esto se presenta cuando la 1fnea de cqui-
librio y 1a de operacién son aproximadamente rectas y paralelas.

fn la grifica 111.2 se muestra la altura equivalente a un plato tedrico -
(A.E.P.T.) ante la masa velocidad Jel vapor. Este tipo de grafica se vea
liza con valores de relacidn de reflujo constantes. La experimentacién -
no se hizo a reflujos constantes. Sin embargo, se presenta esta grafica

a manera de mostrar el comportamiento del empaque para relaciones de re--
flujo cercanas cntre sf, Estas son punmtos de buajas relaciones de reflujo
y se muestran en la grdfica III.1.

Se observan tres zonas diferentes del comportamiento del empaque, que se
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pueden explicar de la siguiente manera.

Zona A

En la regién deneminada como A, que se puede identificar como zona previa
al punto de carga, se observa que hay valores de alta eficiencia del empa
que que se explican porque hay un tiempo de contacto grande debido a los
bajos valores de masa velocidad.

Zona B

En esta zona sc presenta wn minimo de A.E.P.T. como resultado de un mejor
mezclado 1{quido-vapor y a 1a cual se le denomina como :ona de carga.

Zona C

En 1a regién C se ha alcan=ado el punto de immdacibn y la eficiencia de-
crece répidamente, es por ¢s0 que s¢ requiere unz mayor altura equivalen-
te a un plato tebrico (A.E.P.T.}.

En la misma gréfica sc sefialan dos puntos adicionales que corresponden a
valores de relacién de reflujo muy cercanas entre si, y a su ver muy al--
tos para poder ser comparados con los utilizados en la grifica. la loca-
lizacibn de estes puntos hace suponer que de completarse el intervalo de
operacién a diferentes valores de masa velocidad se encontraria un compoy
tamiento parecido de la curva mostrada. A partir de la forma que presen-
ta esta curva en algunas referencias se podria esperar que el desplaza---
micnto sea hacia valores de eficiencia mis altos.

Se realizd uma revisién bibliogréfica con el objecto de encontrar una co--

rrelacién para 1la altura de la unidad de transferencia que predijera cl -
comportamicnto del empaque. )
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Se encontraron las siguientes correlaciones con las cuales se calculd la
altura equivalente de la wnidad de trans:ierencia v se compararon con los
valores encontrados experimentuimente.

fn este trabajo se considera que la resistencia a la tramsferencia de ma-
sa se encuentra principalmente en la fase ¢as y se desprecia la resisten-
cia en la fase liquida,

1} Ecuacién de Sherwood y tbllaway (22)

0.5t
Hy = 1.0l Zemn (111.1)

LU.JJ

Donde:
G = h_lst—z de gas
L= b de liquido
L fcd
Hg = ft

2} Eeuacidn de Vivian y Witney (26)

0.3
Hg 0.349 s (111.2)
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L = %;gf de 1fquido

3)  Ecuacién de Sherwood y Holloway (26)

Hg = 0.412 WGU'M Scgl-s (111.3)
= Al go* .

L -
El uso de esta ecuacién est4 restringido a valores de:

97.6 < G < 8930 kg/thm?) y 820 «L < 29780 kg/(h m?)

4)  Ecuacién de Van Krevelen y Hoftizer (20)
Hg = 0.208 dr () ret®? g 23 (111,09
Ho = m

dr = Difmetro del empaque
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o ‘

Donde:

Scg

Area de superficie de cmpague

Volumen de Iecho empacado

0,213
a v oo, L
R It; ‘
_k_g’_ de 1iquido
T2
-1532- de vapor
h
G
(a' ug)
Viscosidad del gas, -u—nﬂﬁ
k
= de gas
m%
k de l{quide
han'
m
M
il

- 100 -

... (26)



Las propiedades se evaluan a las condiciones promedio del sistema
n = Viscosidad de gas  (25)

,Z.“'i i @ml/z
& ]/T
LY i

Donde:
Yi = Composicién del compenente i
Mi = Peso molecular del componente i

#i = Viscosidad del componente i, 'En%e_g

fg = Densidad del gas, -5—5
an

P = Presién de operacién
P = Peso molecular promedio de la mezcla
R = {(onstante de gases ideales

T = Temperatura
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Dy = Difusividad del gas (25}

1 1
1.3 +
0.00043 : M PMp
B = 0 ms 2 173 42
Pl 13 v (3, M3
(B § fu 2

-~ T = Temperatura, °K

PMy = Peso molecular del componente A

PMp = Peso molecular del componente B

2

Dap = Difusividad del gas o3

(5]

P = Presién de operacién, atm

V = Volumen de difusién atémica
5) Ecuacién de Shulman (26),

Hg = 0.837 ‘—H {%‘I Rew 0436 g 23 qrps)

por « o de G
NG (1-E)

d = Didmetro de una esfera que tuviese la misma drca suwperficial
que un elemento relleno

E = Fraccidn de espacios libres = 0.80 para helipak
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Los resultados se resunen en la Tabla 1I1.5. Estos se pueden explicar de

la siguiente manera:

la ecuacidn [I1.1 v IIl.J son las primeras correlaciones desariclladas en
las que 1a altura de la unidad de transferencia depende solamente de los
flujos misicos de liquido y vapor, sin considerar fenémenos de transferen
cia de masa ni el comportamiento del empague.

La ecuacién 111.3 incluve el minero de Schmidt, con lo que se considera -
la transferencia de masa, sin embargo, su uso estd restringido para los -
valores de flujos mésicos que se indican antes, en este trabajo los flu--
jos misicos de liquide de los difercntes casos de operacién no estén den-
tro de este intervalo, lo que ccasiona grandes desviaciones con respecto
a los valores encontrados en formu experimental, por lo que lz ecuacidn -
no puede ser aplicada para predecir valeres de la altura de la wnidad de
transferencia.

Las tres ccuaciones anteriores fueron desarrolladas para un tipo de empu-
que especifico -comoson los anillos rasching- sin considerar la foym: v -
el frea superficial del cmpaque, lo que ocasiona que esta ecuncién no puc
da usarse de unz mancra general en enpaques muy difcrentes en estos pard-
metros, como en el caso del Helipak, pues se obtienen predicciones poco -
confiables de valores de altura de la unidad de transferencia.

’
La ecuacidén I11.4 incluye ademis, el nlmero de Reynolds y los pardmetros
caracteristicos del empaque, por lo que puede usarse en sistemas que em--
plean wn tipo de empaque difcrente al que se utiliza para el desarrollo -
de 1a correlacién; sin embargo, esta ecuacién predice valores demasiado -
bajos de altura de 1a unidad de transferencia si se comparan con los expe
rimentales.

En la ecuacibén [11.5 se involucra ademfs de los pardmetros caracteristi--
cos del empaque, un némero de Reynolds modificado que considera la frac--
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cién de espacios huecos de empaque que cn cembinacibn con el efecto en el
drea superficial considerada en esta ecuncién hacen posible predecir lus
valores de altura de wnidad de transferencia iue se aproximan mds a los -
encontrados experimentalmente.

En 1a Tabla IIl.5 se cbserva que las menores lesviaciones que se tienen -
al emplear la correlacidn de Shulman se encuentran cuimde se opera en la
2ona de carga y las desviaciones mis significativas se encuentran para --
los valores extremos de la curva que se presenta en ia grdifica [11.2
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TABLA 111
DATOS DE LA BEXPERIMENTAGCION
NUMERO DL EXPERIMENTO
MEDICION e e e e
1 2 3 4 5 6 7 8 9
ml/h 8 DESTHAIO 380 333, 27 358 352 403 272 158 20
R

ml/h DE PRODUCIO DE
FONDO 194 193 380 32 300 150 206 187 180
INDICE DE REIMACCION .
D DESTILADO 1.3645)  1,3645] 1.3640] 1.3645] 1.3645] 1.3650( 1.3640[ .3650] 1,363
INDICE DE REFRACCION
DB FONDO 1.36307  1.3630{ 1.3630] 1.3%00] 1.3500) 1.3621] 1.3621] 1.3620] 1.3020
° GAY LUSSAC
DE DESTILADO az 93 - 94 95 88 94 40 LR
° GAY LUSSAG
DE TONIO 63 62 64 01 60 56 57 55 58
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FLUJOS MOLARES DE PRODUCTOS
NUMERO NE EXPERINENTO
CONCEPTU

i 2 3 s 5 6 7 8 9
DESFILALO #OL/h 7.8 | 6.81 .51 2.0 7.20 0 w2 4311 10.86 49
FONDO MOL/b 6.20 | 6.25 | 1228 | 10.92] 9.8 | s26 | 725 | 6.6 | 13.3
RELACION DE REFLWO 98 | .os | 2nam 1473 1Ll w2 | Log w08 | 2w
ﬁ‘:ﬁsﬂgf bow) 708 |76.9 §2.8 76.9 | 6.9 | o8.9 81.8 | 8.0 A8,
COMPOSICION FONIO . ‘ ,
ity TR ETR 34.5 3.3 | 133 | 284 w4 | 284 284
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I1t.3

TABLA
NUMBRO DE PLATOS TEORICOS
NUMERO IDE EXPERIMENTO
METODO
1 2 3 4 5 6 7 8 8
McCABE-THIELE 6 5 6 4 4 3 B 3 10
PONCHON-SAVARLT 5 5 5 4 4 3 8 3




TABLA 111.4

ALTURA EQUIVALENTE A UN PLATO TEORICO

NUMERO DE EXPERIMENTO

CONCEPTO 1 2 3 4 5 6 7 8 9

NUMERD DE PLATOS TEORICUS
METODO McCABL-THIELE 6 5 6 4 4 3 8 3 10

NIMERO DE UNIDADES DE

- 801 -

TRANSFERENCIA Nog 6.0 | 5.6 6.7 | 4.3 a2 | 25| 74 22| 10
'}{‘;"\}jb“fl}{fh'a‘/\”,‘&“ be 8.2 9 7.5 | 117 12 19.6 6.8 204 IR
AB.PT. 8.3 10 8.3 12.5 12‘.5 16.7 6.3 16.7 5
MASA VELOCIDAD DEL VAROR | gg) | ggy 716 | 1170 13| 1os0 721 1138 726

KG/ b2




TABLA 1.5

COMPARACION DE LA ALTURA DE LA UNIDAD DE TRANSFERENCIA, Hog,

EVALUADA CON LAS DIFHRENTES CORRELACLONES

- 601 -

BVALUACION NUMERO DE ENPERIMENTO
log 1 2 3 i 5 6 7 8 9

EXPERTMENTAL 8.2 9 7.5 | 19.6 1.7 0.8 | 224 w1l on
ECUACION SHERIDD ¥ . . ;
LAY (111.1) 38,9 M| 8| e 3.0 1 436 | 3.0 a2 | 28
ECIACTON VIVIAN ¥ , , . -
WY (11.2) 63.0 0! me | osges | sea {70 §7.2 6.3 | 4.2
ECUNCION STERWOOD Y - RYSR
WLOKAY  (111.3) 7.8 | sy |tk | es w24 |12 | ee2 | 1 | 788
ECUACION VAN KREVELEN ) . . ,
YIOFTIZER - (111.4) 2.3 2.2 1. 1.2 22 260 | 2 .5 1.7
ECUACION DE SHULMAY . . .
(111.5) | 6.8 5 ? 0.95 | 8.1 5.9 7.05 1 5.1
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CAPITULO IV

DISEAO DE PRACTICA
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LABORATORIO: TRANSFERENCIA DE MASA
INGENIERIA QUIMICA .
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AN\ UNIVERSIDAD LA SALLE Feou
P
HOA €
T, 1EMA TILAGION EN O EMOAUADAS
1. JBJETIVO
Al finakizar la prictica, el alwwre calculard el Mmers de Unddades de -
Transferencia a partir de los Jazes axperimentiles utilizande el Métoda -
Jdo veflabe-Thiele.
111, FUNDAMENTOS TEORICOS

teneral idades

s goimas enpacadas se utilizan para establecer mn contacto continuo -
entre wn Liquido v su vuper, Este contacto e logra mediante un material

Jenominade empiiue.

£n una columma Je platos 1a concentracidn varfa en fome Jiscontinua de -
un plato a otro, aientras que on una <sltoma empacada »sta variacién es -
continua o 1o larwo de toda 2 colwni. Febido a que lu composicidn del
vapor v Jel Hguido cambian en forra diferencial, la dificultad de sopara
cidn en una torre empacada e expresa en téminos Jde Unidades de Transter
ronsia en lugar de platos tedricos.
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UNIVERSIDAD LA SALLE

aHH

Balance de Materia v Linea de Operacién

Los balances de materia v epergfa aplicados a las columas de platos son
igualmente aplicables a las empacadas, tenjendc cn cuenta que en éstas Jo
bemcs referimos 5 wn elemento diferencial de velumen limitado por des --
secciones normales de la column infinttamente proxamas.

A partir del balunce de materia para la seccién de enriquecimiento, s¢ --
¥ q

ruede Jdeterminar la ecuaci6n para l1a linea de operacién de esta seccidn,

que es la siguiente:

, L 5 .
\n:a“x'%Q (1

Donde;

Yn = Fraccién mol del vapor seccidn de enriquecimiento

ln = Flujo molar de 1fquido de 1a seccién de enriquecimiente
Gp = Flujo molar de vapor de 1a seccién de enriquecimiento
Ip = Fluio molar de producto destilado

X = Composicién de liquido

Xp = Composicién del destilado

En forma anfloga sc obtiene la ecuacién de 1a 1fnea de operacién para la
scccidn de agotamicnto:

. LFX




-1

/A o
,:}}? UNIVERSIDAD LA SALLE e

vy = Fraccidn mol el vaper Je la sexcidn Je agutamisnta

Flyjo molar Je liquide dv la socciér Jde agatuntenta

Lm @

5= Flujo melar de vapor @2 la secitdn Je apotamicnte

Lr = flujo melar :
X = Composicida

X¢ o+ Composicidn

Fiowa 1. :

'a lnea de la alimentacidn estd dada por tas oandiciones témicas e la :

alimentacién que se niden por: .
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UNIVERSIDAD LA SALLE

qH

Calor necesario para llevar una me! de alimentacién desde
5u tomperatura inicial hasta vaperizarla <ompletamente
Calor latente molar de vaporizacién le la alimentucién

Do acuerds gon lo anterier, 12 ecuacidn de la 1inea de alimentacidn resul-

a3

Donde:

I = Composicibn e la alimentacidn
o

La represenzacicn de estas Ufneas de operacidn en un diagram de equili---

brio es Je la siguionte forma.

[

1) ST

178 S

3
]

FIGURA 2
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fewacidn Je Disefo

La altura necesaria de empaque para legrar uma separacibn dada, se chbtiene
a partir de wun balance Je materia en una seccidn diferencial Je la torre,

Esta altura estd dada por:

2 = (Altura Je la Unidad de Transferencia) / iMfwero Jde Unidades de Trans
fevencia)

I = Atura total de eapaque,

Para 1a transferencia de masa se pueden distinguir dos ¢asos: cuands dsta
vs controlada por la fase 1fquida o cuando es controlada por la fase vapor.

Cuande 1a mayor resistencia a la transtferencia Je masa se encuentra on la -

fase gascosa dstos téminos se expresan Je 12 siguiente maner:

\ltura de 1a Unidad de Transferencia

O]

Hog = Altura de 1a Unidad de [ransferencia
G + Flujo molar de vapor
KG = Coeficiente global Jdeo transferencia de masa para la fase vapor

a = Area de superficie de empaque por imidad de volumen
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7—'-%' HOUA e
Nimero de Unidades de Transferencia
w e [ ®

Donde:
No¢ = Mmero de unidades de transferencia
Y* = PFraccién wol del vapor en el equilibric
Y1 = Fraccibn mol vapor inicial

Y2 = Fraccién mol de vapor fimal

Si la mayor resistencia a la transferencia de masa se encuentya en la fase -
1fquida, entonces:

Altura de la Unidad de Transferencia

o+ i ©)

Hog = Altura de la unidad de transferencia
L = Flujo mlar de 1{quido
KL = Coeficiente glcbal de transferencia de masa pars la fase liqui-
da.
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— HOA ce
Nimero de Unidades de Transferencia
X2 &
. = X -
N - I , TF ®
Rt

Dopde:

N, = Mimero Jde unidades de transferencia
X* = Fraceién mol del vapor en el equilibric
%1 = Fraccibén mol liquide inicial

X2 = Fraccién mol de quide final

Kg y KL se relacionan con los cocficientes individuales de transferencia
kG, k|, y la pendiente de la curva de equilibrio por las expresiones:

1 i 1
LN T ®

Altura Equivalente a_un Plato Tebrizo

Se denomina altura equivalente a un plate tefrice, AEPT, 2 la altura de em
paque necesario para lograr una separacién igual a la de wn plato tedrico.
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DESCRIPCION DEL EQUINC

Columna Je Destilucion Empacada

£l equipo utilizade para el desarrollo Je 1 prictica se encuentra
Jo en el Laberatorie Je Ffsica en ia Escuela de bmca Je ta imiversidad
La Salle. Estd ubicads en un lugar -n el cual se cuenta con los servicies

requeridos, como son agua, ecrerzia eléctrica v oirenaje.

El equipo que se utiliza =n el experumento se muestra en la Figura 3 = o~-
td constituido por los equipes que se indican en la Tabla i.

A centinuacifn se describe la ferma en que estd conectado ol equipo.

El rehervidor de la columu estd constituido por los siguientes wyuipos:
el matraz bola (2) de 4 bocas gue tiene una capacidad de 5 lt. se colews -
sobre la cesta de calentamiente (1), que sumimistra el calor regqueride pa-
ra efectuar la destilacidn, dicho calentamiento se regula con un reostats

().

En 1a boca principal del matraz bola se coloca el conector {3 que roduce
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TABLA 1

APARATO DE DESTILACION EN <OLUMNAS EMPACARAS

LisSTA DE gLy
DESCRIPCION He.
CESTA  DE CALENTAMIENTO 1
MATRAZ DE BOLA DE 1 BOCAS 2
CONECTOR 3
RECOLECTOR DE FOMDOS 4
COLUMNA EMPACADA 3
CABEZA DE DESTILADO L]
CONDENSADOR B
ENFRIADOR 3
BURETA DE 100 ml  VALVULAS a, b, ¢ 9
BURETA DE 100 m1  VALVULAS d, e 10
REQSTATO 11
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e! didmatro de 50 mm a 25 rm v we el celector de fondos (4 con el matraz
bola, El wolector de fondos se asemcja a un matraz Erlenmever v onosu in-
terior tienc una cachucha de vidrio que pemite colectar el 1fguide, v al
mismo tiempo el pass de vaper a través de sus orificios (ver Figura 4.. -
Este se conccta con la columna empacada (5) cuyas dimensiones son 60 am de
large v 2.4 em Jo difmetro.” La columna tienc una chaqueta de vacfo que -~
sirve come medio aislante para evitar las pérdidas de calor en esta zona.

La columnx estd rellena de U empaque en forma de espirales hechas de ace-
re inoxidable denominade fHelipak y que tiene como medidas 4.4 mm de alturn
4.4 mn de largo v 2.3 mm de anche {ver Figura 5}, El empaque estd soporta
do cn 1a columa por una malla de alambre colocada en el fonde de ésta. --
La altura empacada de la colwmna os de 50 .,

Por arriba de la cohwma se encuentra una cobeza de destilado (0j, ésta --
ticne una cachucha Jde vidrio con 1a misms funcién «que lo del colector v -
fondos. fn la cubers de destilado se controla la relacibu Je reflujo, pe-
diante wma aguja de vidrio, la cual regula el paso de 1%guide y pemmite §i
jar el flujo de éste, que se obtienc como producto v el que regresa jur el
interior de la columna; esto ¢s, 1a aguja al elevarse permite el paso del

destilade por fuera de 1a columa, o bicn, si ésta se baja completimente,

cierra el paso por fuera y 1o permite por el interior como se micstra cn -

la Figura 6.

En la parte superior de la cabeza de destilado estd conectado un condensas
dor de producto (7) que mide 30 em de largo y 5 am de ancho, tiene un ser-
pentin por dentro que se encuentra colocado verticalmente,

Conectado en forma lateral a la cabeza de destilado hay un enfriador de --

preducto (6) que se une a una bureta de 100 md (9), la cual pemmite medir
e) volumen de destilado 1fquido que se obtiene y consta de tres vilwulas -
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CARACTERSSTICAS DEL EMPAQUE .

NOMBRE.  MELI-PAN.
DIMENSIOKES | mm. [PUAG) ; 44,44, 23,(0.79,0.073,00%2).

AFEA SC SIPCRECE OfL LN d mied, (FitL | 19, (20).

FACTOR OF EMPAQUE : 940,
MATERAL :  A-38 AL

OENSDAD :  Kg/Lb,{LLAS) ; LIDA (25,

AREA DEL EMPRLE : (o (1n8) | 143, (022071,
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identificadas como a, b ¥ ¢, con las cuales se controla la tuma de miow--
tras y el regreso del produczo destidado al rehervidor.

En el colector de fondos que se localiza en el fondo de la columna, exis-
te una salida lateral de preducto controlada por wuna vilwouta (dy, 21 pro-
ducto gue sale por ésta se tecibe en wna bureta de 130 ml 710), lo cual -
permite medir el flujo volumétrico Je dste. Esta bureta se encuentra cos
nectada a una boquilla del matra:z bola. A la salida de dsta existe wma -
vélvula (e} que permite regular el pivel de liquido en ia misma.

la temperatura Jdel vapor en la parte supericr de la columa se xide cen -
m teméretro que se voloca en una boquilla lateral Je la cabeza dde desti
lado.

La temperatura del fondo de 1a columna se detemina mediinte un terméme- -
tro que se instala en una de las boquillas Jel matraz bola.

Do acuenle con lo descrito anteriormente, la alimentacidn a la columna de
destilacibn es por el fondo de ésta, por lo cual sdto cuenta con la sec--
cién de enriquecimiento o rectificacién.

los tembmetros v las burctas {9 y 10), se colocan en las boquillas indi-
cadas mediante una caperuza de wnibn roscada que tiene un empague de hule
(ver Figura 7}, el cual se pone en el interior de la caperuza con el obje
to de lograr que no existan fugas en el sistema,

DESCRIPCION DE OPERACION

Antes de iniciar la operacién es necesario lo siguiente.
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- Que el equipo esté limpio.

- Que las juntas estén perfectamente unidas para evitar fugas va que el
sistema se epcuchtre cn operacibn.

- Suministrar agua a] condensador y al enfriador de producto abriende lus
vélvulas que controlan la entrada de ésta a los equipos antes menciona-
dos.

- Colocar termdémetros en la cabeza de reflujo y en el matraz bola.

Conectar al reéstato a la cesta de calentamiento y éste a su ver a la -
corriente de encrgfa eléetrica.

Una vez instalado ¢l equipo, ¢l matraz bola de 4 bocas se llena con la mez
cla que se desen separar a 2/3 partes de su capacidad, v el calor se sumi-
nistra a ésta con la cesta de calentamiento, reguldndose mediante un refs-
tato que conttola la intensidad de corriente.

La mexcla debe calentarse hasta alcanzar la cbullicién, momento en ¢l cual
los vapores ascienden a través de todo ¢l equipo y 1legan al condensador «
donde 2l ser enfriados con agun se condensan totalmente y regresan come 1§
quido al colector de destilado y a la cabeza de reflujo, equipe en el que
se fija la relacién de reflujo que se desea, ya sea reflujo total o reflu-
jo parcial.

Si se desea reflujo total, la aguja que controla la operacién en la cabeza
de reflujo se baja totalmente, de tal forma que el paso de liquido hacin -
la burcta quede ceiTade y descienda por la parte intema de la columa, -
Si la aguja sc baja solo parcialmente, se obtiene producto destilado por -
a bureta y 1fquido que se regresa como reflujo a la torre.

r—
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A continuacidn se indican los pasos a seguir en la experimentacibn:

]

)

3)

4

Al poner en funcionamiento el cquipo se trabaja a reflujo total para
lograr las condiciones de oquilibrio del sistema, y por otvo lade, -
es necesario que ¢l colector Jde fondos alcance un nivel de liquido -
tal, que derrame por el interior de la columna para establecer el --
equilibrio }iquido-vapar, ver Figura 4.

Para que el nivel del 1fquide requerido en el colector de feados se
logre cn menos tiempo, la columa se deja inundar aproximadamente al
60%,en este momento se interrumpe el catentamiento de la mexcla, lo
que proveca que el Liquido retenido en la columa descienda brusca--
mente logrando de esta manera el nivel Jeseado.

Una vez que se han alcamzade las condiciones de equilibrio, lo cual
pucde determinarse al medir 1a temperatura en la cabeza de reflujo y
en el rehervidor, ya que estas permanccen constantes, se procede a -
fijar 1a relacibn de reflujo de operacién.

Ya que se ha logrudo establecer un regimen estacionario en el siste-
ma & las condicianes do operacidn fijadas, se procede a medir el flu
jo volumétrico de} destilado y de) liquido de fondos. Con el objeto
de evitar desestabilizar la operacibn es conveniente scguir el proce
dimiento que se indica 2 continuacidn:

a) Se mide el flujo volundtrico Jde la corriente de destilado produc
to, para ello es necesario cervar las tres vilvulas a, by ¢ do
1a bureta, lo que permite la acumalacién del Lquido y poder de-
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terminar el tiempo en el que sc obticnen 2 6 3 md de producto. --
Realizade lo anterior se abren Jas vAliulas 2 y b v se toma rues.
tra del producto, se cierta la vilwla by se sbre la vilwila o,
para permitir el retorno de fuuido hacia ef matraz bela. la ---
muestri se analiza para determinar ia composicidn mediante su fn-

dice de refraccién,

Se abren las vdlvulus d v e para Jdesalojar ¢l liquido retenido en
el colector Je fondas, ya oue éste no es representativo del pro--
ducte de fondos, debido o gue se acunulf como resultade de la inup
dacién en la colwma. Se peimite que parte del Hguido que se vs
t4 desalojando del colector permtnezca cn 1a burets para tener um
nivel del Hquile que facilite medir el flujo volumbyrice que s
determing por 1a cantidad Je lleuide gue cac en 1a burets por ho-

ra.

Por 6iltimo se toma muestra del producta de fondes, mars ¢llo oy -
necesarjo abrir lo viivula J. Tambidn esty muestra se analiza -
mediante 13 determinacidn de su fndice de refruccidn,

$i se desea friar wna nueva relacién de reflujo deberd repetirse
la operucién Jesde ¢l pase 1.

(na ve: terminada 1a operacién, el calentamiento debe ser inte---
mepido, sin embarge, la civculacién de agua en el condensador y
en ¢l enfriador dehe continuar hasta que la temperstura del m---
traz bola haya descendido lo suficiente pars evitar pérdidas oxce
sivas de vapor on ¢l sistema,
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VII. CUESTIONARIO

1

1)

3)

4)

En 1a destilacién, al llevarse a cabo la transterencia e wmasa ocurye
el fenémeno de difusidn, ¢de qué tipo cs esta difusién?

El coeficiente global de transferencia de masa Jdel lado de la fuse ga
seosa estd relacionado de 1a siguiente forma:

Uy = Uky + ik

si mes la pendiente de la lfnea de equilibrio y si esta m fucra muy
pequena, a qué conclusiones llega al analizar la ecuacién anterior?

Cufil es la diferencia que existe entrs los siguientes coeficientes de
transferencia de masa global?

Ky y K'y

Los coeficientes de transferencia Je masa se representan de acuerdo a
la fuerza directora que sc estd utilizando, a continuicibn se ticnen
varios coeficientes, indique qué fuersa directora se utiliza para ca-
da uno de ellos:

& 3 Ky 1 Kg 5 KL
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)

9

10)

11)

12)

13)

14)

{Cfmo varfa 1a concentracibn a lo largo de wna columnia empacada y -
de wa columa de platos”

Describa en que consiste el fraccionamiento.

Si se representa en un diagrama y vs x el balance de materia de --
una torre, :qué se obtendria?

En destilacién, ;a qué se lc conoce camo un agotador?

(A que se le conoce como reflujo externo?

Si se varfa el reflujo externo, ivarfa el coeficiente de transfercn
cia de masa?

Bisicamente en una columa de destilacién se distinguen 2 1fneus de
operacién, indique cufles son éstas,

iQué relacibn da la pendiente de la 1fnca do epcracibn cn la zoma de
enriquecimiento?

5i se aunenta el reflujo externo, (clmo se espera que esto afecte a
la scparacién?

En un diagrama McCabe-Thiele, dibuje 1a 1fnea de operacién de 1a sec
cién de enriquecimiento.
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15)

16)

17)

18)

19)

20}

21)

22)

23)

24)

iEn qué casos se recomienda utilizar columnus empacadas en lugar Je
columnas de platos?

Si sc aumenta la carga térmica del rehervidor, (3¢ favorece la se-
paracién?; explique su respuesta.

:Es posible aplicar los balances de materia y energfa de uma colum-
na de platos a una de empaque?

¢Cufles son las consideraciones que s¢ hacen en el método MeCabe---
Thiele?

Describa los métodos que oxisten para la determinacibén del mimero -
de platos tebricos en yma columna de empaque.

:Chmo se define la Volatilidad Relativa?

{Qué es reflujo total?

iCémo se calcula el nfmero mfnimo de platos tebricos?

A qué se llama relacién de reflujo Sptimo; chmo se obtiene?

¢Cémo afecta un aumento en la relacidn de reflujo a los costos de

operacién?
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23}

261

32)

33)

34)

Describa brevemente los princibios de la destilacién por rectifica-
cidn.

Mencione 3 tipes Je rehencidores.

En un diagrama X-Y, dibuie 13 1{nea § paro las diferentes condizic-
nes téwmicas de la alimentacidn.

Si q=1 v g=0, enquécondiciones témuicas se encuentra la
alimentacidn?

(Clmo se calcula la altura de empaque necesaria para 1levar a cahe
ura detemminada separacion”

iCbme se define wunidad Je transferencial

.Chmo se define altura de la unidad de transferencia?

iCono se define el punto de inunducién; cbme se determing experi--
mentalmente?

(Chrme se define el punto de cargas cmo se detemina experimental -
mente?

iué caracteristicas deben considerarse en la seleccién de empaque?
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36}

n

38)

9

10)

3

32)

43

fara un servicio Jeteminade, qué ariterios existen en la seleccidn
del tamatio Je empacue?

JEn qué casos se recomienda 21 empleo de rolistribuidores de lqui-
dos cufintos tipos de oilos exiaten? :

iCulntas formas de empacar wna columa tenoce; cémo se selecciona -
una de ellas?

Al compararse I empaques diferentes, se encuentra que uno de ellos
tiene mavor drea de empague por volumen do leche empacads, (cuil de
estos 2 empoques favarece mds la separacidn?

JdQué es el factor de empague?
BN qué pumto una columna empacada os mds eficiente”

iCufil es el porcentaje de immdacién mixima recomendade para lograr
ww operacibn adecuada de una columna empacada?

;Culntos tipos de retencién de liquido hay; cufles son?

El equipo usado en la prictica, jes wn ayotador, un enriquecedor o
una combinacién Jde ambos?
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14

16)

17)

48)

493)

50)

En el eqipo usado en la prictica, (qué medio de calentamientc sc -
utiliza para 1levar a cabo la destilacién®

iEs necesurie conecer la temperatura del destilado para les fines -
de 25ta prictica?

e qué maneta se tomarin los gastos de destilado v residuos en la

prictica?

Al operar el equipo a diferentes refluios es necesario tomar cier--
tos datos que serdn itiles para llevar a cabo los cdlculos, [culles
scn estos datos?

Describa 1a técnica con que operari el equipo que se utiliza en la
prictica.

En la prictica, ;cbmo detemmina la compesicién de los productos de
destilado v fondos?

El condensador que se utiliza en la prictica, (cs total o parcial;
porqué?
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VIII. ANALISIS DE RESULTADOS

Para el anilisis de resultados se sugiere seguir el esguema que a conti-

nuacién se presenti,

1)

2)

3

H

5)

6)

Presente Ia informacibn expevimental en foma tabulir.

Caleule el Wmero Jde Platos Tebricos,

Calcule el Mimcro de Unidades de Transferencia.

talcule la Aleura Equivalente a un Plato Tedrico.

Calcule la Altura de la Unidad de Transferemcia o partar de los da-
tos cxperimentales.

Compare 1a altura de la Unidad de Transferencia cxperimental con la
que caleula a partir de la correlacién de Shulmn (),

Elabore conclusiones y recamendaciones.
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DISTRIRUCION DE ACTIVIDADIS

A continuacibn se sugiere la distribucién del tiempo en el desarrolle de 1
prictica.

Preparacién del Equipo: 30 minutos

Este tiempo se estims s5i se considera que ¢l equipo estd va instalade v
leno con la mezcla que se va a separar. lor ¢ que la preparacién del
equipe consistird en calentar 1a mezcla hasta que se alcance el recimen
permanente a reflujo total.

ks convenientie intciar la prictica con la preparacion del cauipo, de -
tal fomma que mientras so aleanza el regimen permanente ep la torre se
pucds aplicar un examen de conacimientos a los alumnos,

- aplicacién de Examen: 20 minutos
- Desarrollo de la prictica:: o0 minutos
- 141 -
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CONCLUSIONES

El sistema que se recomienda para la tealizacién de la prictica es la mez-
cla etanol-agua.

De 1a comparacién del método de Ponchon-Savarit y el método de McCabe-Thie
le para el cflcule del nimero de platos tedricos requeridos para la separa
cién, se concluye que el método de McCabe-Thiele es confiable parn este --
célculo a pesar Jde tratarse de una mezcla no ideal y se recomienda en el -
desarrollo de la prdctica dada su simplicidad.

Es posible utilizar como aproximacién la correlacién de Shulman en la pre-
diccién de 1a Altura de la Unidad de Transferencia para el sistema estudia
do.
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