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I.- INTRODUCCION.- En la actualidad los procesos químicos para obtener un - 

producto están íntimamente ligados con el costo de producción, de aquí que

para obtener un abatimiento en dicho costo, es necesario realizar una recu- 

peración de materias primas, reactivos y en general de materiales involucra

dos en el proceso. 

Dentro de la industria fhrnuácájitica, un proceso químico de produc-- 

n industrial consta fundamentalmente de las siguientes operaciones: 

a) En un reactor ( R), inicialmente se carga una determinada cantidad ai- 

solvente puro. 

b) Se carga la materia prima por el " pasahombre" y se agita para lograr la

homogenizaci6n. 

c) A través de un reactor de adición ( RA) y bajo determinadas condiciones - 

de flujo, presión y temperatura, se adiciona un reactivo al reactor. 

Después de un cierto tiempo se verifica por métodos analíticos que la -- 

reacci6n sea completa. 

e) Si el producto es insoluble en agua, se adiciona agua a capacida¿. del -- 

reactor, para que el producto obtenido precipite. 

f) Se filtra, reteniéndose en la centrífuga ( C) el producto y en el filtra- 

do iré una mezcla de agua y disolvente, la cual es almacenada en un tan- 

que ( T), para posteriormente ser envasada y enviada al almacén, de aqui

pasaré més tarde a la columna de recuperacl6n. 

Las operaciones anteriores se encuentran ilustradas en la siguient

f igura: 

I
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Fig. No. 1
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El presente trabajo fué desarrollado en la planta química de - os La

boratorios Syntex, S. A., localizada en la zona industrial del Valle de --- 

Cuernavaca, Morelos ( CIVt.^); y precisamente en ésta planta y entre muchos - 

de sus procesos químicos de producción se obtiene una mezcla de agua y al- 

cohol isopropilieo, cuya purificación es el objetivo de la presente tesis. 

El desarrollo práctico de ésta tesis se divide en tres partes; una

primera parte consiste en la obtención del aze6tropo Isopropanol -Agua, una

segunda parte la forma la obtención de lo que se ha llamado " Alcohol Recupe

rado" con un contenido de 1 a 2% de agua, y por último, la obtencl6n del -- 

Alcohol Isopropilico Absoluto" con un contenido de v6ua acnor d- 0. -,-- 

Para poder llevar a cabo la harte práctica, 
aar mi agra- 

decimiento al personal técuico y obrero de lo3 iepart:,. antos de cont.:, l de



dad, producción y columna de recuperación de loe Laboratorios Syntex, S. A., 

por su valiosa y desinteresada colaboración, así como a loe ejecutivos de la

empresa por haberme brindado la oportunidad de desarrollar el presente traba

Jo. 

ADOLFO ESTRADA ARELLANO. 

Cuernavaca, loor., 1977• 
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II. 1.- REGLA DE LAS FASES.- El antecedente para el estudio del equilibrio, 

es la Regla de las Fases de J. Willard libbs la cual se expresa como: 

2 .......... 1

en donde: 

F - Grados de Libertad. 

C - Número de componentes del sistema. 

P - Número de fases en el sistema. 

En el caso de una destilaci6n de un sistema binario se tiene: 

por lo tanto: 

C - 2

P . 2

F- C - P+ 2 - 2- 2+ 2 - 2

En éste caso hay dos Grados de Libertad, cuyos valores deben ser especifi-- 

cados para que el sistema quede definido totalmente. 

II. 2.- LEY DE R.40ULT.- Para poder realizar los cálculos en la destilacl6n, 

es necesario conocer la Ley de Raoult la cual es una expresl6n del equili- 

brio líquido -vapor. Esta ley nos dice que la presl6n parcial del componente

a" en el vapor, en una mezcla binaria, es igual a su fraccl6n mol en la fa

se líquida por la presión de vapor de ése mismo componente puro a una tem- 

peratura dada: 

Pa a xa Pn .......... 2

en donde: 

P = Presi6n parcial del componente " a" puro en el vapor. 
a

Xa Fracción mol del componente " a" en el liquido. 



Pa - Presl6n de vapor del componente " a" puro a una temperatura dada. 

La presl6n parcial de cualquier componente ea una mezcla gaseosa está rela-- 

cionada a su fraccl6n mol por: 

en donde: 

P
a

Ya - P

Ya - Fracci6n mol del componente " a" en el vapor. 

PT : Presión Total. 

La ley de Raoult es aplicable, sólo para predecir equilibrios liquido -vapor

de una soluc16n ideal en equilibrio con una mezcla ideal de vapores y cuando

se opera a presiones moderadas. 

Para comprender el equilibrio liquido -vapor con claridad, se utili-- 

san los diagramas Temperatura -Composición como el de la siguiente figura: 

T' 

T". 1

TS

ON A_ y 1^ 

1B os

Fig. No. 2

Constante. 
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S1 se tiene una mezcla liquida a la temperatura T, con una composi— 

c16n z fracción mol del componente más volátil y si Be calienta, llega un - 
a

momento en que alcanza la temperatura T que es la temperatura del Punto de

Burbuja, en éste momento se desprende la primera burbuja la cual es más rica

del componente " a" y tendrá una composicl6n ya; al suceder ésto, za disminu- 

ye al valor x y será necesario calentar más, para lograr que se desprenda - 

la siguiente burbuja de compoaici6n yá. 

En forma similar, si se parte de un vapor sobrecalentado a la tempe- 

ratura T' y de composición ya, si se enfría hasta la temperatura TR que es - 
la temperatura del Punto de Rocío, en éste momento se forma la primera gota

de compoaici6n za, al suceder ésto, la composicl6n del vapor sube al valor - 
y', y será necesario reducir más la temperatura para lograr la formación de

a

la siguiente gota y de compoaici6n zá. 

En el estudio del equilibrio líquido -vapor también son útiles loa -- 

diagramas z -y, llamados diagramas Me Cabe & Thiele, como el que se muestra - 

en la siguiente figura: 

Fig. No. 3

Si el proceso se lleva a cabo a T= Constante, entonces el diagrama se

rá el de la Fig. No. 4 y se procede en idéntica forma. 
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Fig. No. 4

T - CONSTANTE

11a

11. 3.- LEY DE DALTOR.- La Ley de Dalton nos dice que la euma de las presio- 

nes parciales de los componentes en la fase vapor es igual a la presí6n to- 

tal: 

11 Pa + p a PT .......... 4

E1 comportamiento ideal de la ley de Dalton se ilustra en la siguiente figu

ra: 

T = CONSTANTE

O q 1 A

I a
Fig. No. 5

be

El comportamiento real puede observarse en las figuras 6 y 7: 

7
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o A1 B
Pig. No. 6

oe 16

Fig. No. 7

Como puede observarse en las figuras 6 y 7, el comportamiento ideal - 

sólo se lleva a cabo en condiciones de baja concentraci6n de uno de los comeº

nentes 6 alta concentración del otro componente, 6 viceversa. En la figura 6

se tiene una desviación negativa y en la figura 7 se tiene una desviacl6n po- 

sitiva. En muchos casos conviene aplicar otro modelo matemático en el rango - 

de las desviaciones, éste modelo es la ley de Heary. 

II. 4.- LEY DE HENRY.- Esta ley puede deducirse a partir de la ecuación de Ra- 

oult, al dividir ésta entre la presi6n total: 

0

P z P
a a a

PT
a

PT

es habla visto que; P
a

77 = ya

0

por lo tanto; y = z P
a a a

PT

0

ordenando términos; P
ye a

Ya
L

PR
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31 se define a K = 
y como una constante de equilibrio 6 Coeficiente de
x

Distribución, entonces: 

0

P

F - 
a  ya

p x

por lo tanto; EE 5

Esta es la Ley de Henry y nos dice que la fracción mol de un componen

te en la fase gaseosa es igual al producto de su fracci6n mol en la fase lí - 

quida por una constante. En soluciones ideales la Ley de Henry y la de Raoult

son idénticas, y la constante de la Ley de Henry para un componente dado es - 

la presión de vapor de ese componente. 

II. 5.- VOLATILIDAD RELATIVA.- En un sistema binario el oomponente con la pre- 

sá6n de vapor mayor a una temperatura dada, se denomina el componente más vo- 

látil, mientras que el que tiene la presión de vapor menor, se denomina el -- 

componente menos volátil. 

En un sistema binario en donde " a" es el componente más volátil y " b" 

es el componente menos volátil, y suponiendo que se cumple la Ley de Raoult, 

entonces se puede establecer el siguiente desarrollo: 

P = a P . 6s a a ......... 

Pb s x Pb .......... 7

de la ecuacl6n 3; 

Pa : ya PT .......... 6

Pb: Yb PT .......... 9

al substituir las ecuaciones 8 y 9 en 6 y 7 se tiene: 
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ya PT aa Pa

Yb PT - Zb Pb

al dividir éstas doe ecuaciones: 

x Pa ya PT

x Pb Yb PT

Pa ya ab ya ( 1- Sa) 
z

Pb x Yb X ( 1 - ya) 

A ésta relación e- le denomina la Volatilidad Relativa del compoente " a" con

respecto a " b" y se expresa de la siguiente manera: 

Pa ya ( 1- xa) 
C'< ab a

Pb X ( l -ya) ... 10

En muchos sistemas ideales a presión constante, la volatilidad relativa varia

ligeramente con la temperatura y puede considerarse frecuentemente como coas

tante. 

Para un sistema que no sigue la Ley de Raoult, la volatilidad relati

va se define como: 

S
a

a

oG ab Yb .......... 11

E1 conoepto de volatilidad relativa es út11 en los cálculos de desti

laci6n. ya que indica la facilidad o dificultad de separación de dos líqui— 

dos; por ejemplo, para el sistema heptano- octano oC= 2. 39 y para el sistema - 
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heptano- metilciclohexano oG= 1. 07; de éstos dos sistemas se ha visto que pa- 

ra la separación del primero se requiere de una torre de pocos platos, mien- 

tras que para el segundo sistema se requiere de una torre con un gran número

de platos. Se puede concluir que conforme aumenta el valor de la volatilidad

relativa, aumenta la facilidad de separaci6n de los dos componente y confor- 

me se acerca a la unidad se incrementa la dificultad de separacl6n. 

II. 6.- AZEOTROPOS.- En muchos sistemas binarios uno de los componentes es -- 

más volátil que el otro en todo el intervalo de composición, sin embargo hay

muchos sistemas en donde un componente es más volétil, que el otro, pero so- 

lamente en una porción del intervalo de composici6n, cuando se tiene un sie- 

tema así, se dice que se tiene un aze6tropo. 

Una mezcla es azeotr¢piea cuando tiene un vapor en equilibrio que -- 

tiene la misma composici6n que el líquido. Para éste tipo de mezclas el Pun- 

to de Burbuja y de Rocío son iguales, y la mezcla se vaporiza y se condensa

a una misma temperatura, tal como si se tratara de un líquido puro, de ahí - 

que a las mezclas azeotr6pieas, se les denomina también mezclas de Punto de

Ebullición Constante. 

Existen sistemas aseotr6picos que hierven e una temperatura inferior

al punto de ebullici6n de cualquiera de los dos componentes puros y, 
Be lea

denomina Aze6tropos de Punto Mínimo de Ebullición, un diagrama temperatura— 

composici6n para estos sistemas es como el de la siguiente figura: 

Ta

Fig. No. 8

Tb
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Pero también existen sistemas azeotr6picos que hierven a una tempe- 

ratura superior al punto de ebullici6n de cualquiera de los dos componentes

puros, y se les denomina Aze6tropos de Punto Máximo de Fbullici6n, un dia- 

grama para éste sistema sería el de la siguiente figura: 

T— 

I, 

Fig. No. 9

Entre las mezclas binarias existen dos tipos de aze6tropos: 

a) AZEOTROPO HOMOGENEO.- En éste caso únicamente hay una fase líquida sim- 

ple, que está en equilibrio con una fase vapor, como ejemplo se tiene el -- 

sistema tolueno -butanol: 

S

x -y ( tolueno) 

Fig. No. 10

b) AZEOTROPO HETEROGENEO.- Los aze6tropos heterogéneos resultan cuando dos

o más fases líquidas, de líquidos parcialmente miscibles ebullen, producien

do una fase vapor cuya composición es la misma que la composicl6n promedio

de las dos fases liquidas. Un ejemplo es el sistema butanol -agua: 



T

13

ons

z -y ( Butanol) 

Fig. No. 11

En la zona achurada el butanol y el agua forman dos fases, ya que en éste - 

intervalo de composici6n son parcialmente miscibles, y a 25% de butanol, se

tiene el aze6tropo heterogéneo en donde se tienen dos fases liquidas y una

fase de vapor: una fase liquida es rica en agua y la otra es rica en buta— 

nol, y la composici6n total de las dos fases liquidas es igual a la de va -- 

por. 

Para un aze6tropo xa=ya y xb- yb' 
por lo tanto oC= 1, lo cual como

se había visto anteriormente, la mezcla no puede ser separada por destila-- 

c16n simple. Para lograr la separaci6n se recurre a loe métodos de destila- 

c16n azeotr6pica 6 destilaci6n extractiva, también puede romperse el aze6-- 

tropo, agregando una sal 6 destilando a otras presiones, por ejemplo, la si

guiente tabla proporciona el efecto de la presión en la composici6n de la - 

mezcla azeotr6pica etanol -agua: 

Presi6n mm Hg Agua

14 523. 6 7. 88

1 451. 3 4. 75

1 075. 4 4. 65

760. 0 4. 40

404. 6 3. 75

198. 4 2. 70

129. 7 1. 30

94.. 9 0. 50

70. 0 0. 00

Como puede notarse, destilando a una presl6n de 70 mm Hg la mezcla etanol -- 

agua no presenta ze6tropo. 
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II. 7.- DESTILACION.- La destilación es una operación unitaria, que tiene por

objeto la separación de los componentes de una mezcla líquida, basándose en

sus diferentes volatilidades relativas ó sea, en sus diferentes puntos de e- 

bullición. Esta operación unitaria, ha sido el método generalmente utilizado

para la purificación de mezclas líquidas y durante mucho tiempo fué conside- 

rada, nade bién un arte que una ciencia, en la época contemporánea se han lo- 

grado grandes avances en el diseño de equipo y accesorios auxiliares. 

La destilación simple consiste fundamentalmente en la vaporización - 

parcial de la mezcla, para obtener un vapor que es recuperado por condensa— 

ci6n, los vapores serán más ricos en los componentes más volátiles y el res¡ 

duo contendrá una mayor concentraci6n. de los componentes menos volátiles. 

Existen varios tipos de destilación, entre los principales se tiene: 

I1. 7. 1.- DESTILACION FLASH.- Este tipo de destilación involucra una redue--- 

ci6n súbita en la presión, a través de una válvula y la correspondiente sepª

ración del liquido y vapor resultantes; un diagrama del equipo utilizado es

el siguiente: 

Fig. No. 12

vY, 

L

Normalmente la presión P y la temperatura T están controladas para mantener

la alimentación en el estado líquido; la reducción de la presión P a la pre
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si6n p a través de la válvula, provoca que parte de la alimentaci6n pase de

la fase líquida a la fase de vapor, ésta operación se lleva a cabo en forma

adiabática, o sea que el calor latente de vaporización proviene del calor - 

sensible ecntenido en los materiales, por lo tanto la temperatura decrece - 

durante el " flasbeo". 

II. 7. 2.- RECTIFICkCION.- Es sinónimo de fraccionamiento, únicamente que és- 

te término es comunmente usado en la industria petrolera. En la rectifica-- 

ci6n se lleva a cabo un proceso de destilación en el cual un vapor está en

contacto continuo y a contracorriente con una porción del vapor condensado. 

El condensado que retorna a la columna para lograr éste objetivo, se denomi

na reflujo. Este proceso asegura un mayor enriquecimiento del vapor en los

componentes más volátiles, que el que se podría asegurar con una operación

simple de destilaci6n utilizando la misma cantidad de calor. Un diagrama -- 

del equipo utilizado para éste tipo de destilaci6n es el siguiente: 

Fig. No. 13

Este equipo trabaja en forma continua y se utiliza generalmente --- 

cuando las cantidades a procesar son grandes. 

Estas columnas de rectificaci6n pueden ser de platos en cuyo caso - 

se tiene un contacto por etapas, pero también pueden ser empacadas en cuyo

caso se tiene un contacto diferencial. 
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Las columnas de rectificación son comunmente alimentadas cerca del - 

centro de la columna, en tales casos la sección arriba de la alimentación - 

es conocida como sección de enriquecimiento, mientras que la parte inferior

de la alimentación es la sección de agotamiento. 

Si un líquido es alimentado por arriba de la columna, se tiene una - 

columna de agotamiento, una columna así no requiere que una parte de los va

pores que son condensados retornen como reflujo. 

11. 7. 3.- OTROS TIPOS DE DESTILACION.- Existen otros tipos de destilación co

mo la destilación " batch", azeotrópica, extractiva, con arrastre de vapor, 

al vacío, y se utilizará una u otra dependiendo de las características de - 

la mezcla. 

Se pondrá especial énfasis en la destilación " batch", debido a que

éste tipo de destilación se utilizó en el aspecto práctico en la presente - 

tesis

II. 8.- DESTILACION" BATCH".- Este tipo de destilación se utiliza cuando la - 

cantidad de material a procesar no es muy grande; las destiladeras " batch" 

resultan ser las unidades mía económicas, para destilar una gran diversidad

de mezclas o lotes de pequeña producción. El equipo más sencillo o simple - 

para la destilación " batch" es el de la siguiente figura: 

Fig. No. 14
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Como se observa en la figura anterior, éste equipo consta fundamen-- 

talmente de una olla con provisión de calentamiento, un condensador y un re

cibidor. 

Inicialmente se alimenta una carga que es la que se desea deatilar,- 

se cierra el recipiente y se comienza a calentar, cuando se alcanza la tem- 

peratura de burbuja de la mezcla, ésta empezará a ebullir y los vapores que

se desprendan estarán más ricos en el componente más volátil, 
éatos vapores

se condensan y pasan a un tanque de almacenamiento. 
Como la alimentación no

es ecntínua, el volumen de destilado va disminuyendo y por lo tanto su com- 

posición es variable, en el recibidor ó tanque de almacenamiento, el volu- 

men de destilado va aumentando y por lo tanto su composición también varia

constanteme—.., ce ahí que se puedan obtener lotes de diferente composici6n. 

Rayleigh desarrolló una ecuación para la destilación simple " batch", 

considerando que: 

W = Moles de líquido en la olla en cualquier instante. 

dW = Cantidad diferencial de moles del líquido que han sido vaporizadas. 

ydW = - d ( Wx) 

y dW = - W dx - x dW

W dx = y dW - x dW

W dx = ( y -x) dW

dW _ dx

W) 

al integrar: 

W

ln
W = ` dx- 

Wo ) ly- x 
12

Esta es la ecuación de Rayleigh y su uso involucra una integración gráfica, 

con la suposición de que el. vapor está en equilibrio con el líquido. Valores

de x son selecciouadus y sus valores correspondientes de la fase vapor son - 
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tomados de la curva de equilibrio. Se traza una gráfica del tipo: 

y - Y

Fig. No. 15

El área bajo la curva es igual a ln( W/ Wo) en donde W será el contenido fi- 

nal en la olla de destilación. 

II. 6. 1.- RECTIFICACION BATCH.- A través de los años se han llevado a cabo - 

modificaciones considerables y mejoras en los equipos de destilación " batch", 

en la actualidad las unidades modernas cuentan con una columna o rectifica- 

dor para lograr una mayor pureza del destilado. Un diagrama de éste equipo

es el que se muestra en la siguiente figura: 

Fig. No. 16

Para llevar a cabo el estudio de la destilación " batch" es necesa-- 

o considerar las siguientes suposiciones: 

a) Flujo equimolar.- La cantidad de moles de un líquido que pasan por una - 

sección de la columna es la misma cantidad de moles que pasan por cual -- 
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quiera otra sección. 

b) Regla de Trouton.- Una mol de vapor que se condensa puede evaporar una mol

de líquido. 

e) Operación Adiabática.- Las pérdidas de calor a todo lo largo de la columna

pueden considerarse despreciables. 

II. 8. 2.- REFLUJO MINIMO.- El Reflujo es una de las variables más importantes

en el diseño de las columnas, con respecto a la figura No. 16, la relación -- 

del Reflujo Interno Ri = al Reflujo Externo Ro - D , se
puede deter- 

minar en la siguiente forma; realizando un balance en el condensador se tiene: 

al dividir entre L: 

V - L + D

V __ L D

L L + L

al substituir Ro: 
L =

l+ R __ 
1RRo

0 0

por lo tanto: 

o sea que: 

L Ro
R -+ l ........ 13

V o

L _ L/ D

VL D + 1 .......... 14

Operando en la misma forma se obtiene que: 

LL/V

D = 1 - ( L/ V) .......... 15

En la figura 17, se puede observar que la linea de operación es aquella

recta que une loa puntos D y F. 
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El punto D representa al destilado y se encuentra sobre la diagonal

a 450, debido a que xDyD. El punto F representa la condici6n en la olla de

destilaci6n con coordenadas ( x ¡ o yi), por lo tanto el Reflujo Mínimo para u- 

na mezcla binaria cuya curva de equilibrio es similar a la de la figura ante

rior, está representado por la pendiente de la Línea de Operación DF. Si se

trazan los platos a partir del punto D basta el punto P. ésto nos conduciría

a un número infinito de platos. El Reflujo Mínimo puede entonces determinar- 

se mediante la ecuacl6n: 

C9Vm1n
yD - yi
x xi .......... 16

Frecuentemente se encuentran casos en que la curva de equilibrio pre

lenta una inflexión como se muestra en la figura No. 18. Si la Línea de Ope- 

ración es trazada de D a F se cruzará la línea de equilibrio, por lo tanto, 

en éste caso la condicl6n de reflujo mínimo ser£ la pendiente de la linea -- 

trazada a partir del punto D y que es tangente a la línea de equilibrio en el

punto de inflexi6n, de aqui que: 

k- YD / = - yP
F

Mía x
x ..........

17
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II. 8. 3.- RECTIFICACION " BATCH" CON REFLUJO CONSTANTE.- En éste caso se tra— 

zan lineas de operacl6n, con una pendiente ( L/ V) constante, de acuerdo al ra

dio de reflujo interno seleccionado, ésto puede verse en la siguiente figura: 

Fig. No. 19

Para cada linea de operacl6n eon trazados los platos teóricos empezando en - 

la intersección de la linea de operacl6n con la diagonal. 

Si se considera la linea de operacl6n 1; x será la composición - 

1- 1

de los fondos para una columna de un plato teórico que está operando a un rª

D

v

E

F

i

i

i

Fig. No. 18 _

P
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II. 8. 3.- RECTIFICACION " BATCH" CON REFLUJO CONSTANTE.- En éste caso se tra— 

zan lineas de operacl6n, con una pendiente ( L/ V) constante, de acuerdo al ra

dio de reflujo interno seleccionado, ésto puede verse en la siguiente figura: 

Fig. No. 19

Para cada linea de operacl6n eon trazados los platos teóricos empezando en - 

la intersección de la linea de operacl6n con la diagonal. 

Si se considera la linea de operacl6n 1; x será la composición - 

1- 1

de los fondos para una columna de un plato teórico que está operando a un rª
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dio de reflujo especificado por la pendiente de la linea de operación 1 y -- 

que produce un destilado de composici6n x ; una columna de 2 platos te6rí-- 

1

cog puede producir la misma composici6n en el destilado Guardo la compost--- 

ci6n de los fondos es de x , si se tuvieran 3 platos la compo3ici6n de -- 
wl- 2

los fondos seria z , y así sucesivamente. 
P1- 3

Si se considera la linea de operación 2; xD será la composic16n del
2

destilado destilado de la línea de operación 2 y la composici6n de los fon- 

dos para una columna que cuenta con 3 platos seri z . 

2- 3

Con respecto a la figura No. 16 se tiene: 

dD - - dW

Si se realiza un balance para el componente más volátil: 

YD dD - d( W xw ) 

Substituyendo para dD y diferenciando: 

xD dD - W dzw + x dW

dW _ dzw
W YD x

al integrar:,. 

lII WO dYw.........
W YD zw . 18

La resolución de Beta ecuac16n involucra una integracl6n gráfica, para lo -- 

cual se prepara una tabla que contenga ceno columnas¡ xD, zw, ( zD- aw) y --- 

1/( xD- zw), a partir de ésta tabla se traza una gráfica de 1/( xD- x.) contra - 

zw como se muestra en la siguiente figura: 
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Fig. No. 20

El área bajo la curva ser¿ ln( Wo/ W), como se conoce Wo entonces se

puede determinar W. Una vez calculado W, un balance total del componente -- 

m& 8 vol¿til proporcionar¿ la composición promedio del destilado: 

Wo xo - W xR - D xD = ( Wo - W) xD

por lo tanto: 

woxo - WXw
wo - W ......... 19

La solución de problemas con reflujo constante requiere un c¿ lculo de prue- 

ba y error, en donde la w encontrada con la ecuación 18, proporcione en la

ecuación 19 un xD que concuerde con lo especificado. 

Por balance de material: 

V = L + D

al dividir entre D: 
V - L + 

1
D D

puesto que R=( L/ D), entonces: 

V
R + 1

D

D
V

R + 1

Si D y V se expresan en términos de moles/
hora, entonces: 



W = Wo - Dt - Wo - 
R 1 ( t) .......... 20

Si se llama a la integral Q: 

Yw

dx 

s Q

xw

entonces de las ecuaciones 18 y 20: 

Wo = é
V t

Wo- 
R+ 1

Wo)(

eQ-
11Et ( R + 1) V -W, eQ // ......... 21

11. 8. 4.- 
RECTIFICACION " BATCH" CON REFLUJO VARIABLE.- En la operación de una

columna " batch" bajo condiciones de
reflujo variable, la cantidad de reflujo

que retorna a la columna se debe de ir incrementando para mantener constante
la composición del destilado. Para loa cálculos a reflujo variable el diagna
ma que S. utiliza es el de la siguiente figura: 

u2 3 Yw l i0

Fig. No. 21

24
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I,as líneas de operaci6n son trazadas con
pendientes diferentes, pero todas - 

ellas pasan a través de la composíci6n del destilado ( xD? ID)' 

Si se considera el cálculo para una columna de 3 platos que opera -- 

con un reflujo, que se representa con la linea de operaci6n 19 tendrá en los
fondos una composición z , si se cambia el reflujo, al representado por - 

1- 3

la linea de operaci6n 2, entonces la composición de los fondos será xw2- 3, 
Y

así sucesivamente. 

Para el reflujo variable Bogart realizó el siguiente desarrollo: 

D= V - L .......... 22

dD= - dW

dD = [ l - (L/ V), dV = - dW .......... 23

un balance para el componente más volátil será: 

W xN - Wxr = Woxo - WoxD

Wo( xD - xw) 
W

x—

xw - 

XD ) 

al diferenciar se obtiene: 

xD - xo) dx
dW = Wo

xD - 
x .......... 24

al substituir la ecuación 23 en la 24 se tiene: 

xD - xo) dx
dV = Wo 2

J xD - xw ) 

por lo tanto la cantidad de vapor total será: 

dx

Wo ( xD - xo) 1
w ......... 

o(
xD - xw) ( 

1 - L/ V) . 25
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Puesto que V = V t, entonces: 

t - 
Vo (

xD - ao)
j da

11
I (

XX")- aw)
2

V
26

y por balance de material se encuentra que: 

Wo - X = Wo ( xo xw) 

T- xwÍ .......... 27

La resolucl6n de los problemas con reflujo variable también involu— 

cra una integraei6n gráfica para lo cual será necesario hacer una tabla que
x ) 

contenga como columnas; L/ V, xw, ( xD - xw), ( w

2, 
1-( L/ V),---------- 

1-( L/ V) r( xD - x )
2]

y 1/ [ l-(L/ V)] ( xD - = w)

2

Una gráfica de éste último
w

término contra x está mostrado en la siguiente figura: 

1

1

IW x. 

Fig. No. 22

Debe hacerse notar que el tiempo " t" de destilacl6n en los dos casos, 

tanto en la operación a reflujo constante como a reflujo variable, 
se refiere

únicamente al tiempo de separación real y que no incluye el tiempo de carga, 

calentamiento, estabilidad de la columna, corte de cabezas y colas, ni paro - 

de la operación. 
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III.- GENERALIDADES DE LA MEZCLA PROBLEMA.- Como se mencionó en un princi- 

pio, la mezcla agua -alcohol isopropílico es una mezcla que se obtiene en - 

un proceso industrial de los Laboratorios Syntex y cuya reeuperaci6n es el

objetivo de la presente tesis. Para poder atacar el problema es necesario

conocer algunas de las propiedades físicas y químicas de los dos componen- 

tes, y en base a ellas se abordará el problema para obtener el Alcohol Iso
propilico Absoluto. 

AGUA.- Es el elemento más abundante de la Naturaleza y entre sus principa- 

les propiedades se tiene: 

FORMULA H 0

PESO MOLECULAR 18 g/ g- mol

DENSIDAD 1. 0000 g/ ml

COLOR INCOLORO

OLOR INODORO

PUNTO DE FUSION 3. 8200

PUNTO DE EBULLICION 1000C 760 mm Hg
940' 

632 mm Hg

SOLUBILIDAD EN ALCOHOL C>.:) 
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Su relativo alto punto de ebullici6n se debe a nue en su molécula - 

tiene dos átomos de hidrógeno unidos al oxígeno que es un elemento fuerte- 

mente electronegativo, que origina puentes de hidrógeno entre las moléculas. 

H

O: ------ H,.. 

H/ 0: ------ R,.. 

H/ 0: 

H" 

Es un gran disolvente y ésta propiedad se debe a su estructura mole

cular, disuelve todas las sales de los metales alcalinos - 

El agua actúa sobre ciertos metales liberando hidrógeno y formando

6xidoe: 
0

2 Fe + 3 H20 ------ Fe203 + 3 H2

También reacciona con los 6xidos para formar hidróxidos: 

Ca 0 + H 2 0 ------+ Ca ( OH) 2

ALCOHOL ISOPROPILICO.- Es un disolvente que se utiliza mucho en la indue--- 

tria farmacéutica y entre sus principales propiedades se tiene: 

FORMULA
CH 3-

C H - 0 H

CH

PESO MOLECULAR 60 g/ g- mol

DENSIDAD 0. 7854 9/ Ml

COLOR
INCOLORO
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OLOR CARACTERISTICO

PUNTO DE FUSION - 85. 800

PUNTO DE EBULLICION 82. 50C

77. 50C

760 mm Hg

632 mm Hg

SOLUBILIDAD EN AGUA
00

Al igual que el agua, el alcohol isopropilico tiene un punto de e-- 

bullici6n relativamente alto, debido a la habilidad de lae moléculas para

formar puentes de hidrógeno. 

CH3 CH- 0; CH3
CHH-------:0 - CH

3 H' CH

x; 

0: 

CH

CH3 ', 
CH

Como en los dos casos hay formacl6n de puentes de hidrógeno, es de suponer- 

se que mezclados también loe formarán de la siguiente manera: 

H - 0, 
1CH3

H-------- : 0 - CH

H' CH

H

Ó Cx3
H -------- 0 - CH

H CH
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F,1 hecbo de que los dos componentes de la mezcla formen puentes - 

de i: id:: óaeno entre sí, y su relativa cercanía erg sus puntos 3e ebullición, 

son unas de las causas de lue formen una mezcla
azeotr6píca, por lo tanto

el primer paso para poder purificar la mezcla será la obtenci6n del aze6- 
tropo. 
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IV.- METODOS PARA LA DSTERMINACION DEL DIAGRAMA DE EQUILIBRIO LIQUIDO -VAPOR. 

Existen varios métodos para obtener el diagrama de equilibrio líqui- 

do -vapor como el que se muestra en la figura No. 2, entre los principales se

encuentran: 

IV. 1.- MÉTODO BIGLIOGRAFICO.- Una primera forma y la más sencilla es recu--- 

rrir a la bibliografía tan extensa, ya existente y en la cual se encuentran

tabulados loe datos de temperatura y composici6n del líquido y vapor, 
para - 

un gran numero de mezclas binarias. La desventaja que presenta éste medio es

que en su mayoría los datos se encuentran tabulados a la presi6n de 760 mm - 

de Hg. 

IV. 2.- MEDIANTE LA ECUACION DE RAOULT Y DALTON.- El diagrama liquido -vapor - 

puede determinarse con éstas dos ecuaciones mediante el siguiente desarrollo: 

Se había visto que: o

P = z P
a a a

0

Pb a xb Pb .......... 28

y también que: 

za+
zb1

xb=
l- xa . 29

al substituir la ecuación 29 en la 28: 

Pb : ( 1 xa ) Pb

al aplicar la Ley de Dalton: 

Px
0

o

PTxa a + (
1 - 

a Pb = 
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o

aa Pa + Pb - aa Pb = PT

aa ( Pa - Pb) = PT - Pb

y al despejar aa: 
PP

T ' b
a i

a

Pa - Pb ......... 30

de la ecuacl6n 3: 

al substituir la ecuación de Raoult en la ecuacl6n anterior se tiene: 

z P
a a

Ya = PT ......... 31

Haciendo uso de las ecuaciones 30 y 31 se puede determinar el dia- 

grama temperatura -composición de la siguiente manera; se supone una tempera- 

tura T y se acude a las gráficas de presi6n de vapor para encontrar Pa y Pb, 

como la P es conocida entonces todos éstos datos se substituyen en la ecua- 

c16n 30, obteniéndose así el valor de aa, 
posteriormente éste valor se subs- 

tituye en la e^_uaci6n 31 y se obtiene el valor de ya. De ésta manera la tem- 

peratura supuesta T, será el Punto de Burbuja de la mezcla liquida de compo- 

sici6n a y al mismo tiempo será el Punto de Rocío de la mezcla de vapor de
a

composición y8. Este cálculo se
repite con otras T supuestas, que deben es- 

tar entre los puntos de ebullición de los dos componentes puros, y así se ob

tendrán los datos necesarios para poder trazar el diagrama temperatura -compº

sici6n. La restricel6n que presenta éste método estriba en que no siempre se

encuentran gráficas de presi6n de vapor para todos los compuestos. 
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IV. 3.- MEDIANTE LA ECUACION DE HENRY.- Si se hace uso de la Ley de Henry, - 

también se puede determinar el diagrama de equilibrio líquido -vapor median- 

te la determinación de los Puntos de Burbuja y de Rocío de una mezcla a di- 
ferentes composiciones. 

IV. 3. 1•- DETERMINACION DEL PUNTO DE BURBUJA.- Para determinar el Punto de - 

Burbuja de una mezcla líquida que contiene z moles del
componente " a" ( za) 

y a moles del componente " b" ( zb), y haciendo uso de la Ley de Henry, 
se

tiene: 

Para el componente " a"; Ya a Ka aa

Para el componente " b"; y - Kb ab

como; ya + Yb = 
1

por lo tanto; 

1: Ka za + 
x ' 1 .......... 32

Esta ecuaci6n presenta dos incógnitas que son K y Kb, para resolver

la se utiliza el método de Prueba y Error, que consiste en suponer una tempe

ratura de Burbuja TB, entonces se recurre a los nomogramas de Coeficientes - 
de Distribución y con la presl6n total que se conoce, 

se encuentran determi- 

nados valores de K y Kb los cuales son substituidos en la ecuación 32, si - 

la suma dá UNO entonces la temperatura de Burbuja supuesta es la correcta, - 

en caso de que dé diferente de UNO se supone otra T y se procede de la mis- 

ma manera. 

IV. 3. 2•- DETERMINACION DEL PUNTO DE ROCIO.- Para determinar el Punto de Ro- 

cío de una mezcla de vapores que contiene " y" moles del componente " a" ( ya) 
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y " y" moles del componente " b" ( yb) y, utilizando la ecuación de Henry se -- 
tiene: 

Para el componente " a"; ya
x Ea

Para el componente " b"; Yb
ib - K

como; za + zb - 1

entonces; 

YB + Yb
1

ga Kb .......... 33

Con ésta ecuacl6n y utilizando el método descrito anteriormente, 
se

puede determinar el Punto de Rocío de cualquier mezcla deseada. 

La ventaja que presenta éste método es que se pueden determinar dia

gramas a diferentes presiones, sin embargo presenta la desventaja de que -- 

hay poca bibliografía relativa a loe Coeficientes de Distribuci6n. 

IV. 4.- DETERMINACION EXPERIMENTAL.- En algunos casos no se cuenta con datos

en la bibliografía 6 loe que se tienen son a una presl6n diferente a la --- 

cual se va a operar 6 simplemente por la necesidad de obtener datos, es --- 

cuando es necesario llevar a cabo la ezperimentacl6n, la cual será la forma

más real de obtener informaci6n para poder trazar el diagrama de equilibrio

liquido -vapor. 

En el presente caso, como se desconocían los datos de equilibrio pª

ra la mezcla agua -alcohol isopropflico a la presión de Cuernavaca, Mor. 

632 mm de Hg.), entonces se procedió a determinar el diagrama temperatura- 
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composición en forma experimental. 

Existen varic•a métodos para la determinación experim,. tal de las com

posiciones de equilibrio líquido -vapor, algunos de esos métodos requieren de

un equipo complejo y caro, pero también hay métodos que requieren de un equi

po relativamente barato y fácil de manejar. 

Uno de éstos métodos económicos, utiliza la destiladera hipodérmica

cuyo diagrama se muestra en la siguiente figura: 

REFRIGERANTE DE REFLUJO

TERMOMETRO.-- * REFRIGERANTE DE MUESTRE

EMBOLO

1

MANTA ELÉCTRICA

Fig. No. 23

RESISTENCIA

CUERPOS DE EBULLICION

El método consiste en introducir al matraz una mezcla de composi--- 

ción bién conocida, procurando que el nivel del líquido sea alto para tener

una cámara de vapores pequeña, ésto es con el fin de que al estar en reflujo

la muestra, la cantidad de vapor en equilibrio sea pequeña, dando como resul

tado el hecho de que la composición en el líquido pueda considerarse prácti- 

camente constante. 

A continuacl6n se introduce calor lentamente por medio de una
menta
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eléctrica hasta mantener un reflujo suave, el medio de enfriamiento para lo- 

grar la condensación de los vapores puede ser agua; después de unos 15 minu- 

tos de un reflujo suave se procede a mucscrear los vapores. 

Mediante el refrigerante de muestreo, se mueve el émbolo hacia atrás

produciendo vacío con lo cual se logra que los vapores pasen por el tubo ca- 

pilar y se condensen en el refrigerante, de ésta manera se pueden colectar - 

de 3 a 5 m1 que son suficientes para hacer el análisis de la muestra. Como - 

la muestra es una mezcla de alcohol ísopropílico y agua, basta con determi- 

nar el 9 de agua en la muestra y por diferencia se tendrá el % de alcohol 1- 

sopropílico; la determinación del % de agua se hizo utilizando el método de

Karl Fisher. Después de experimentar con mezclas de diferente composici6n y

realizando tres corridas para cada una, se obtuvieron los promedios, los re- 

sultados finales fueron: 

I UID

Peso

Isopropanol Agua

0 100

5 95

10 90

15 85

25 75

35 65

45 55

55 45

65 35

75 25

85 15

90 10

95 5

98
21

100 0

MEZCLA VAPOR

b Peso

Isopropanol Agua

0. 00 100. 00

41. 50 58. 50

69. 00 31. 00

75. 10 24. 90

78. 35 21. 65

79. 05 20. 95

81. 90 18. 10

82. 30 17. 70

83. 90 16. 10

84. 40 15. 60

87. 60 12. 40

90. 00 10. 00

92. 00 8. 00

95. 35 4. 65

100. 00 0. 00

TEMPERAIURA

0

94. 00

89. 00

82. 00

79. 00

77. 50

76. 50

75. 75

75. 50

75. 25

75. 25

75. 00

75. 00

75. 50

t6. 50

77. 50

Con éstos datos podría obtenerse el diagrama de equilibrio líquido- 
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vapor para la mezcla ieopropanol- agua, 
sin embargo datos diagramas se acostum

bran representar expresando las composicicres de los componentes en fracción

mol, por lo tanto para hacer la conversión se tiene lo siguiente: 

F A S E L I Q U I D A: 

Peso No. de Moles
Fracción Mol

Isopropanol Agua Isopropanol Agua Totales Isopropanol Agua

0 100 0. 0000 5. 5500 5. 5500 0. 0000 1. 0000

5 95 0. 0833 5. 2750 5. 3583 0. 0150 0. 9850

10 90 0. 1666 5. 0000 5. 1666 0. 0330 0. 9670

15 85 0. 2500 4. 7200 4. 9700 0. 0510 0. 9490

25 75 0. 4165 4. 1600 4. 5765 0. 0900 0. 9100

35 65 0. 5833 3. 6100 4. 1933 0. 1380 0. 8620

45 55 0. 7500 3. 0590 3. 8090 0. 1980 0. 8020

55 45 0. 9166 2. 5000 3. 4166 0. 2680 0. 7320

65 35 1. 0840 1. 9450 3. 0290 0. 3580 0. 6420

75 25 1. 2500 1. 3900 2. 6400 0. 4740 0. 5260

85 15 1. 4166 0. 8340 2. 2406 0. 6290 0. 3710

90 10 1. 5000 0. 5550 2. 0550 0. 7290 0. 2710

95 5 1. 5833 0. 2780 1. 8616 0. 8500 0. 1500

yg 2 1. 6333 0. 1110]-. 7443 0. 9360 0. 0640

100 0 1. 6667 0. 0000 1. 6667 1. 0000 0. 0000

FA S E VAP 0&- 

Peso No. de Moles
Fraccl6n Mol

Isopropanol Agua Isopropanol Agua Totales Isopropanol Agua

0. 00 100. 00 0. 0000 5. 5500 5. 5500 0. 0000

0. 1755

1. 0000

0. 8245
41. 50 58. 50 0. 6925

1. 1500

3. 2500

1. 7220

3. 9425
2. 8720 0. 4010 0. 5990

69. 00
75. 10

31. 00

24. 90 1. 2520 1. 3630 2. 6350 0. 4750 0. 5250

78. 35 21. 65 1. 3010 1. 2030 2. 5040 0. 5201 0. 4799

0. 4700
79. 05 20. 95 1. 3180 1. 1650 2. 4830 0. 5300

0. 5760 0. 4240
81. 90 18. 10 1. 3650

1. 3720

1. 0050

0. 9820

2. 3700

2. 3540 0. 5820 0. 4180
82. 30

83. 90

17. 70
16. 10 1. 3990 0. 6940 2. 2930 0. 6100 0. 3900

84. 40 15. 60 1. 4050 0. 8660 2. 2710 0. 6180

0. 6790

0. 3820

0. 3210
87. 60 12. 40 1. 4600 0. 6880

0. 5550

2. 1480

2. 0550 0. 7290 0. 2710
90. 00

92. 00

10. 00

8. 00

1. 5000

1. 5320 0. 4450 1. 9770 0. 7750 0. 2250

95. 35 4. 65 1. 5891 0. 2581 1. 6472 0. 8610 0. 1390

0. 0000
100. 00 0. 00 1. 6667 0. 0000 1. 6667 1. 0000

Al seleccionar y ordenar las columnas que nos interesan
obtenemos la
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siguiente tabla final: 

T or, x y

94. 00 I 0. 0000 0. 0000

89. 00 0. 0150 0. 1755

82. 00 0. 0330 0. 1 ' 1•` 

79. 00 0. 0510 0. 4750

77. 50 I 0. 0900 0. 5201

76. 50 0. 1380 0. 5300

75. 75 0. 1980 0. 5760

75. 50 0. 2680 0. 5820

75. 25 0. 3580 0. 6100

75. 25 0. 4740 0. 6180

75. 00 0. 6290 0. 6790

75. 00 0. 7290 0. 7290

75. 50 0. 8500 0. 7750

76. 50 0. 9360 0. 8610

77. 50 1. 0000 1. 0000

Con éstos datos ya se pueden obtener los diagramas tanto de Tempera- 

tura -Composición como x -y, que son los que se m: estran wn las siguientes fi

guras: 
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Y.- OBTENCION DEL AZsOTROPO.- La obtención de un aze6tropo 6 de un líquido - 

100 % puro por destilaci6n, involucra la utillzacl6n de ana columna con un - 

número infinito de platos, esto se debe a que en los dos casos la línea de e

quilibrio en un diagrama z -y, cruza la diagonal de 450C. 

De la Fig. No. 24 se puede observar que la mezcla agua -alcohol iso - 

propílico presenta un aze6tropo cuya composición es de 0. 729 de isopropan,cl

y 0. 271 de agua, por lo tanto al hablar del aze6tropo nos referiremos a una

mezcla cuya compoaici6n está muy cercana a 0. 729 de isopropanol; para el pre

Bente trabajo se ha seleccionado una mezcla cuya composición es de 0. 715 de

isopropanol y 0. 285 de agua. 

El problema que se presenta es ver si es posible obtener un azeotro- 

po ( 0. 715 Isopropanol y 0. 285 Agua), a partir de una mezcla cuya compoaici6n

es de ir% en peso de alcohol isopropílico y 50p en peso de agua, cuya densi- 

dad es de 0. 8905(, para lo cual se cuenta con un equipo que consta de una

olla con una capa`lcidad de operación de 5000 litros, una columna de 12 platos

con una altura de 10 metros y un diámetro de 60 centímetros, un condensador

total y tanques de almacenamiento. Todo éste equipo puede trabajar para obte

ner una vaporización de la mezcla de 10 moles/ h, el diagrama de éste equipo

se muestra en la Fig. No. 26. 

Con respecto al residuo también se desea especificar que se desea -- 

llevar hasta una fracción mol de 0. 030 de alcohol isopropílico, ya que a és- 

tas condiciones, la eoncentraci6n del alcohol es muy pequefía y puede elimi- 

narse en el residuo. 

El primer paso será hacer un úíagrama que mue9t. e las corrier.', a y -- 

sus composiciones en unidades consistentes. 

La alimentacl6n a la olla será de: 
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1.- 011a de deetilacída. 

2.- Columna de destilaci6n. 

3.- Condensador. 

v 4.- 3 a del reflujo. 

w V

COLUMNA DTs D& STILACION

Fig. No. 26

Wo - ( 5000 litros) ( 0. 8905 kg/ 1) - 4452 kg de mezcla. 

y estará integrada por: 

4452 kg de mezcla ( 0. 50) = 2226 kg de i -OH

4452 kg de mezcla ( 0. 50) = 2226 kg de H 2 0

Para expresar éstas cantidades en moles se tiene: 

42
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Moles de alcohol isopropílico - 2226 kg/ 1 mol  = 37. 100

60 kg

Moles de agua - 2226 kg¡ 1 mol / = 123. 667

18 kg

Moles totales en la alimentación
160. 767

Fracción mol del alcohol ieopropílico
37. 100 = 

0.231160.767

Fracción mol del agua
123. 667 - 

0. 769- 
160. 767

1. 000

Al realizar un balance total: 

Wo = W + D

160. 767 - W + D

D - 160. 767 - W .......... ( a) 

Al realizar un balance de alcohol isopropílico: 

160. 767)( 0. 231) - W( 0. 030) + D( 0. 715) 

37. 140 - 0. 030 W + 0. 715 D ..........( b) 

Si se substituye " a" en " b" se tiene: 

37. 140 = 0. 030 W + 0. 715( 160. 767 - W) 

37. 140 - 0. 030 W + 114. 950 - 0. 715 W

0. 685 W - 77. 81
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Por lo tanto: w = 
77. 61 = 

113. 590
0. 685

Al substituir éste valor en la ecuac16n " a": 

r el diagrama s

Wo - 160. 767 mol

1 - OH = 0. 231

1120 - 0. 769

D = 160. 767 - 113. 590 = 47. 177

D - 47. 177 moles

i -OH = 0. 715
H2O = 0. 285

13. 590 moles

0. 030

H2O = 0. 970

A continuación se determinará el reflujo mínimo. Puede observarse en

la Fig. No. 27, que si se traza una línea desde el punto D de coordenadas -- 

0. 715, 0. 715) hasta el punto en donde se cruza la linea de equilibrio con - 

la vertical de la composici6n de la alimentación, punto F ( 0. 231, 0. 580), és

ta línea cruza la de equilibrio en dos puntos, por lo tanto para determinar

el reflujo mínimo ae éujaenta la pendiente de la linea de operación, mante--- 

niendo fijo el. punto D, hasta que se haga tangente a la línea de equilibrio

en el punto de inflezi6n, éste punto P tiene de coordenadas ( 0. 550, 0. 655) - 

de aquí que: 

HIn_ 
yD - yp 0. 715 - 0. 655 0. 060 = 

0. 3640

áD - ZP 0. 715 - 0. 550 a 0. 165
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A continuación se determinará teóricamente el ' Liempo requerido para

obtener las 47. 177 moles de destilado de composicí6n 0. 715 fracción mol de

isopropanol. Este cálculo se realizará operando la columna a reflujo cons -- 

tante y a reflujo variable. 

y. l.- A r'LUJO CONSTANTE.- Después de realizar cálculos previos se encon-- 

tr6 que operando la columna con un reflujo constante de: 

L
1. 1937( 

L

V Mfn. 

L = 
1. 1937 ( 0. 3640) = 0. 4345

V

puede proporcionar un destilado y composición que concuerda con las especi- 

ficaciones requeridas. 

Esto se puede comprobar de la siguiente manera; utilizando el dis-- 

grama z -y se traza una línea de operación de pendiente igual a 0. 434: 
par- 

tiendo de una determinada composición del destilado, se trazan los platos - 

teóricos y se determina la composicl6n del residuo. 

Las figuras de la 28 a la 32 muestran la determinaci6n de la compo- 

sici6n del residuo para diferentes composiciones del destilado manteniendo

constante la línea de operacl6n. 
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Con los datos obtenidos en las gráficas anteriores, 
se puede hacer la si--- 

guiente tabla: 

como la que se muestra en la Fig. No. 33. 

A continuaci6n se supone una xw para encontrar una W que en la ecua
ci6n 19 proporcione una xD que concuerde con lo especificado. 

Suponiendo X = 0. 02, se determina el área bajo la curva utilizando

la f6rmula: 

A x yo + 91 + 92 + ........ + yn ) 
2 2 34

Seleccionando un b x = 0. 01 se tiene: 

C 2. 12 + 
2. 08 + 2. 04 + 2. 00 + 1. 96 + 1. 92 + 1. 88 + 1. 84 + 1. 80 + 

A a 0. 01
2

1. 76 + 1. 72 + 1. 68 + 1. 64 + 1. 60 + 1. 56 + 1. 53 + 1. 51 + 

1. 54) 
1. 49 + 1. 48 + 1. 48 + 1. 49 + 

2

A = 0. 01 ( 36. 29) = 0. 3629

1

XD
x

xw1l xD xw) 
w xD J

0. 720 0. 4850 0. 2350 4. 255

0. 715 0. 1200 0. 5950 1. 681

0. 710 0. 0375 0. 6725 1. 487

0. 705 0. 0350 0. 6700 1. 493

0. 700 0. 0325 0. 6675 1. 498

Con éstos datos se puede trazar una gráfica de
1

contra

axD-xw
w

como la que se muestra en la Fig. No. 33. 

A continuaci6n se supone una xw para encontrar una W que en la ecua
ci6n 19 proporcione una xD que concuerde con lo especificado. 

Suponiendo X = 0. 02, se determina el área bajo la curva utilizando

la f6rmula: 

A x yo + 91 + 92 + ........ + yn ) 
2 2 34

Seleccionando un b x = 0. 01 se tiene: 

C 2. 12 + 
2. 08 + 2. 04 + 2. 00 + 1. 96 + 1. 92 + 1. 88 + 1. 84 + 1. 80 + 

A a 0. 01
2

1. 76 + 1. 72 + 1. 68 + 1. 64 + 1. 60 + 1. 56 + 1. 53 + 1. 51 + 

1. 54) 
1. 49 + 1. 48 + 1. 48 + 1. 49 + 

2

A = 0. 01 ( 36. 29) = 0. 3629
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de aquí que: in w° = 0. 3629

WO

i— = 1. 439

W s 160. 767 = 111. 721
1. 439

al substituir éste valor en la ecuación 19 se obtiene: 

160- 767 ( 0. 231) - 111. 721 ( 0. 02) 34. 903

zD " 160. 767 - 111. 721 49. 046 = 
0. 712

Este valor está muy cercano a 0. 715, pero si suponemos que z, = 0. 03

entonces el área bajo la curva será: 

A . 0. 01 1 2212 + 2. 08 + 2. 04 + 2. 00 + 1. 96 + 1. 92 + 1. 88 + 1. 84 + 1. 80 + 

1. 76 + 1. 72 + 1. 68 + 1. 64 + 1. 60 + 1. 56 + 1. 53 + 1. 51 + 

1. 49 + 1. 48 + 1. 48 + 
1. 49

2

A = 0. 01 ( 34. 78) - 0. 3478

de aquí que: ln pº s 0. 3478

wo

w . 
1. 416

w = 
160. 767 - 

113. 536
1. 416

al substituir éste valor en la ecuacl6n 19 se obtiene: 

160. 767 ( 0. 231) - 113. 536 ( 0. 03)= 33. 731 = 0. 714

zD 160. 767 - 113. 536 47. 231

Este valor se acerca más al valor especificado, por lo tanto podemos
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concluir que el área correcta es 0. 3473. 

E1 valor de V = 0. 3478 corresponde a un R de: 

R
0. 4345

0. 7683
1 - 0. 4345

Substituyendo los valores conocidos en la ecuación 21 se tiene: 

t . ( R+ 1) Wo
eQ- 

1 / .. (
0. 7683 + 

e

1)(
160. 767

80.
3478

V Q J ` l0

80.
3478 /

J

1. 417 - 1) = 
8. 37 ht = 28. 428

1. 417 / f

y la velocidad de destilado será: 

D = 
47' 177 = 5. 64 moles/ h

8. 37

V, 2,- A REFLUJO VARIABLE.- En éste caso se trazan diferentes pendientes de

la linea de operación manteniendo constante la composición del destilado. -- 

Las pendientes de las líneas de operación pueden ser: 

1. 100) ( L/ V) Mín = ( 1. 100)( 0. 3640) - 0. 4004

1. 125) ( L/ V) Min = ( 1. 125)( 0. 3640) = 0. 4095

1. 150) ( L/ V) Mín , ( 1. 150)( 0. 3640) - 0. 4186

1. 200) ( L/ V) Mfn = ( 1. 200)( 0. 3640) = 0. 4368

1. 300) ( L/ V) Mfn = ( 1. 300)( 0. 3640) - 0. 4732

1. 400) ( L/ V) Min = ( 1. 400)( 0. 3640) = 0. 5096

Para cada uno de éstos valores de L/ V se trazan los platos te6ricos para de
terminar la composici6n de a,, éste procedimiento se encuentra ilustrado en

las figuras de la 34 a la 39. 
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A continuael6n se traza una gráfica de 1/ 1- L/ V)( XD xw)
2

contra - 

X como la que se muestra en la figura No. 40. 

w

A ésta última gráfica se le determina el área bajo la curva entre - 

los límites de 0. 231 y 0. 030. haciendo uso de la ecuación 34. 
Seleccionando

nuevamente un G X - 0. 01 es tiene: 

A . 0. 01 ( 4* 05 + 3. 90 + 3. 95 + 4. 00 + 4. 15 + 4. 25 + 4. 40 + 4. 60 + 4. 75 + 

2

4. 90 + 5. 10 + 5. 30 + 5. 45 + 5. 70 + 5. 90 + 6. 10 + 6. 25 + 

6. 50 + 6. 70 + 6. 95 + 
7. 20 / 

2 / 

A = 0. 01 ( 100. 875) - 1. 009

Substituyendo los valores conocidos en la ecuación 26 se tiene: 

160. 767 1( 0. 715 - 0. 231) ( 1. 009) 

lo llí

t - ( 16. 077) ( 0. 484) ( 1. 009) - 7. 85 h

Una vez determinado el valor de xw, se procede a hacer la siguien- 

te tabla: 

1

L
Zw XwJ Xw)

2 r
V / 

r
11 Y1 ( XD Xw)

2 r
2

1 Y / ( zD- Xw> 
Q XD lXD

1

0. 4004 0. 4075 0. 3075 0. 09456 0. 5996 0. 0567 17. 64

0. 4095 0. 2250 0. 4900 0. 24010 0. 5905 0. 1418 7. 05

0. 4186 0. 0875 0. 6275 0. 39376 0. 5814 0. 2289 4. 37

0. 4368 0. 0425 0. 6725 0. 45226 0. 5632 0. 2547 3. 93

0. 4732 0. 0300 0. 6850 0. 46923 0. 5268 0. 2472 4. 05

0. 5096 0. 0255 0. 6895 0. 47541 0. 4904 0. 2331 4. 29

A continuael6n se traza una gráfica de 1/ 1- L/ V)( XD xw)
2

contra - 

X como la que se muestra en la figura No. 40. 

w

A ésta última gráfica se le determina el área bajo la curva entre - 

los límites de 0. 231 y 0. 030. haciendo uso de la ecuación 34. 
Seleccionando

nuevamente un G X - 0. 01 es tiene: 

A . 0. 01 ( 4* 05 + 3. 90 + 3. 95 + 4. 00 + 4. 15 + 4. 25 + 4. 40 + 4. 60 + 4. 75 + 

2

4. 90 + 5. 10 + 5. 30 + 5. 45 + 5. 70 + 5. 90 + 6. 10 + 6. 25 + 

6. 50 + 6. 70 + 6. 95 + 
7. 20 / 

2 / 

A = 0. 01 ( 100. 875) - 1. 009

Substituyendo los valores conocidos en la ecuación 26 se tiene: 

160. 767 1( 0. 715 - 0. 231) ( 1. 009) 

lo llí

t - ( 16. 077) ( 0. 484) ( 1. 009) - 7. 85 h
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Y el destilado promedio será de: 

D - 
47. 177 = 6. 01 moles/ h

7. 85

En los dos casos, los litros de aze6tropo destilado serán: 

47. 177 moles totales ( 0. 715) = 33. 732 moles de i -OF. 

47. 177 moles totales ( 0. 285) = 13. 445 moles de H2O

kg de alcohol isopropilico = 33. 732 moles ( 

molkg ) = 
2023. 92 kg i -OH

kg de agua = 13. 445 molesl
18 kg ) = 242. 01 kg H2O
mol

kg TOTALES = 2265. 93

litros de alcohol isopropilico = 2023. 92 kg
litro _. 

2576. 93 litros i -OH
0. 7854 kg

litros de agua = 242. 01 kg
litro = 

242. 01 litros H 2 01. 0000 kg

litros totales de aze6tropo destilados = 2818. 94 litros. 

Como en los dos casos el tiempo de destilación es prácticamente el mismo

8 horas), se decidió obtener el aze6tropo a reflujo constante, ya que éste

tipo de reflujo es de un control más fácil. Cuando el destilado fuera bajan- 

do su concentración se aumentaría el reflujo para volverlo a mantener cona -- 

tante. 

En base a lo anterior se procedió a cargar a la olla de destilación 25

tambores ( 5000 litros) de nezcla 50% en peso de alcohol isopropilico y 50% - 

en peso de agua, se empezó a calentar la olla colocando la columna a reflujo

total hasta alcanzar una estabilizaci6n, la cual puede observarse a través - 
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del tablero registrador, en donde los termógrafos que registran las temperatu

ras de la olla, del fondo de la columna y de la parte superior de la columna, 

marcan una temperatura constante. A continuación se " descabezaron" 50 litros

de destilado para eliminar la posible presencia de impurezas en la mezcla. -- 

Después se procedió a obtener el aze6tropo; a cada tambor que se llenaba ( 200

litros), se le iba determinando su densidad y así desde el tambor 1 al 13 se

determinaron valores que oscilaban entre 0. 8100 a 0. 8090, pero en el tambor - 

No. 14, la densidad subió hasta 0. 8340 estimándose que ya se estaba destilan- 

do una mezcla con un contenido de agua mayor que el del aze6tropo especifica- 

do. Posteriormente se enfrió y se eliminó el residuo. Los 13 tambores fueron

muestreados para obtener una sola muestra representativa que se analiz6 dando

un resultado de 89. 60% de isopropanol, 10. 40 % de agua y una densidad de ---- 

0. 8094 g/ ml. 

La obtención de los 2600 litros se realizó en 12 horas y no en las 8

que teóricamente se habían calculado, ésto lo podemos atribuir al hecho de -- 

que al llenar cada tambor, para determinar su densidad, la columna se ponía a

reflujo total y para volver a regular el flujo de destilado se perdía tiempo. 

También en lugar de obtener 2819 litros, solamente se obtuvieron 2600

litros, atribuyéndose la pérdida de 219 litros, a los 50 litros que se desca- 

bezaron, a que en el tambor No. 14 se haya recibido algo de aze6tropo y dee-- 

pués se llenó con una mezcla más rica en agua, y también a las consecuentes - 

pérdidas por volatilización. 
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VI.- TRATAMIENTO CON HIDROXIDO DE SODIO.- Una vez que se obtuvo el aze6tro- 

po, se trat6 de secar utilizando algunos desecadores como cloruro de calcio

anhidro, óxido de calcio, etc., pero el mejor resultado se obtuvo utilizan- 

do el hidr6xido de sodio industrial. 

El uso del hidr6xido de sodio tiene su fundamento en el hecho de -- 

que como el aze6tropo tiene una cantidad relativamente grande
de agua, se

pretende que el hidróxido de sodio sea disuelto por el agua para formar so- 

l,¡c__:, 3, que por su densidad más alta se separa del alcohol ieopropílico. 

Je ésta manera se logra extraer el agua, ya que el hidróxido de sodio es pº

co soluble en isopropanol. 

Las densidades desde el aze6tropo hasta el alcohol isopropílico an- 

hidro oscilan entre 0. 8026 y 0. 7854 g/ ml, y las densidades de las solucio- 

nes de hídr6xido de sodio desde 1 al 50% oscilan entre 1. 0095 y 1. 5253 9/ ml

a 200C. 

En base a lo anterior, se procedió a hacer pruebas en el laborato - 

rio, utilizando como base 1250 ml de aze6tropo ( 90 en peso de isopropanol- 

10% en peso de agua), éstos se cargaban a una bola de 2 litros y se le adi- 

cionaba una determinada cantidad de hidr6xido de sodio, se calentaba hasta

reflujo para disolver la sosa, más tarde se pasaba a un embudo de separa--- 

ci6n en donde se enfriaba a 2000 y se dejó en reposo durante 30 minutos, -- 

posteriormente se separaba la capa inferior que era la soluci6n de hidr6xi- 

do de sodio, la capa superior se concentr6 a sequedad para obtener el " Al-- 

cohol Recuperado" y así conocer la cantidad de hidr6xido de sodio que queda

ba en la capa superior. 

Posteriormente se analizaba el " Alcohol Recuperado" para determinar

su contenido de agua; operando en la forma descrita anteriormente, se reali

zaron pruebas con diferentes cantidades de hidróxido de sodio y los resulta

dos que se obtuvieron fueron: 
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BASE 1250 ml. de AZEOTROPO ( 90% Isopropanol -10% Agua). 

20 g. de NaOH

Isopropanol 1135 ml- 

CAPA SUPERIOR Agua 70 ml. ALCOHOL RECUPERA

MOH 1. 50 Isopropanol 92. 

Isopropanol 15 m1. i Agua 7. 

CAPA INFERIOR Agua 30 Mi. 

Nnnw 18. 50 x- 

40 g. de NaOH

Isopropanol 1137 Mi. 

ALCOHOL RECUPERADO
CAPA SUPERIOR Agua 49 Mi. 

NaOH 2, 80 8• Isopropanol 94. 80

Isopropanol 13 A 5. 20

CAPA INFERIOR Agua 51 al. 

NaOR 37. 20 g. 

60 g. de NaOH

Isopropanol 1139 1111• 

CAPA SUPERIOR Agua 25 ml. ALCOHOL RECUPERADO

NaOH 4. 20 g. Isopropanol 97. 28

Isopropanol 11 ml. Agua 2. 72

CAPA INFERIOR Agua 75 ml. 

NaOH 55. 80 g- 

80 g. de NaOH

Isopropanol 1140 ml. 

CAPA SUPERIOR Agua 20 ml. ALCOHOL RECUPERADO

NaOH 6. 00 g. Isopropanol 97. 82

Isopropanol 10 ml. Agua 2. 18

CAPA INFERIOR Agua 80 Mi. 

Aanw 74. 00 R. 

100 g. de NaOH

isopropanol 1142 ml. ALCOHOL RECUPERADO

CAPA SUPERIOR Agua 15 ml. Isopropanol 98. 36

la OH 10. 00 A ua 1. 64

sopropanol 8 ml. 

CAPA INFERIOR sgua 85 l• 

NaOH 90. 00 g. 

Si se grafica la cantidad de hidrdzido de sodio utilizada en cada -- 

prueba contra el ó de agua del " Alcohol Recuperado", se obtiene la siguiente

gráfica: 
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Puede observarse en la figura anterior que conforme se aumenta la - 

cantidad de NaOH que se adiciona al azeótropo, va disminuyendo el. contenido

de agua del " Alcohol Recuperado". También puede observarse que hay un punto

de coordenadas ( 1009 1. 64) al cual se le ha llamado Punto Crítico, y se le

ha llamado así porque al adicionar más hidróxido de sodio ya no Be disuelve

totalmente, además al enfriar a 200C cristaliza la sosa, haciendo difícil - 

su separación del alcohol. Se realizaron pruebas con 105 y 110 g de bidroxi

do de sodio y el % de agua del " Alcohol Recuperado" fué de 1. 61 % y de 1. 58

respectivamente, por lo cual puede pensarse que con un mayor exceso de so

sa, la curva en la gráfica se hace asintótica al eje x ( g de NaOH), conse- 

cuentemente no tiene caso adicionar más hidróxido de sodio, si el % de agua

del " Alcohol Recuperado" prácticamente no baja, además dª que hace muy difí

cil su separación. 

Una ventaja qui presenta el tratamiento con hidr6xidu ue sodio, es

que en las pruebas de laboratorio se encontró que las pérdidas de alcohol 1

sopropílico fueron de 8 a 15 ml, lo cual representa una pérdida máxima de - 

1. 30%, lo que dá un Rendimiento de Operación del 98. 70%, de aquí que la pér

dida de isopropanol pueda considerarse nula. 

La composición del azeótropo utilizado en las pruebas es: 

1250 ml de Azeótropo ( 0. 8026 g/ m1) = 1003. 25 g de Aze6tropo. 

g de Isopropanol - ( 1003. 25)( 0. 90) = 903 g de i -OH

g de Agua = ( 1003. 25)( 0. 10) = 100 g de H2O

Si se considera que para alcanzar el Punto Critico se utilizan 100

g de sosa, y que el azeótropo contiene 100 g de agua, 
entonces se puede -- 

concluir que se necesita 1 g de NaOH por cada g de agua del azeótropo para
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obtener una extraccl6n óptima. 

En base a las pruebas de laboratorio, se procedió a hacer un escala

miento a nivel industrial; se cargó a un reactor de 3000 litros de capaci— 

dad provisto de linea de destilaci6n, condensador, agitador y mirilla en la

válvula de descarga, 2600 litros del aze6tropo obtenido por destilación --- 

batch", cuya composición era de: 

2600 litros de Aze6tropo ( 0. 8094 kg/ 1) = 2104. 44 kg de Aze6tropo. 

2104. 44 kg de Aze6tropo ( 0. 896) = 1885. 58 kg de 1- 0H

2104. 44 kg de Aze6tropo ( 0. 104) = 218. 86 kg de H 20

En base a la relación encontrada en el laboratorio, se decidir car- 

gar 220 kg de hidróxido de sodio, se calentó a reflujo durante 30 minutos, - 

se puso a enfriar a 200C y se dejó en reposo 30 minutos. Posteriormente se

separ6 la capa inferior, la capa superior se destiló obteniéndose 2350 li- 

tros de alcohol cuyo análisis fué de 98. 41% en peso de isopropanol y 1. 59 % 

en peso de agua, y cuya densidad era de 0. 7890 9/ml— 

Por lo tanto se puede concluir que las pruebas de laboratorio son - 

reproducibles n nivel industrial. 
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VII.- TRATAMIENTO SON OXIDO DE CALCIO.- El tratamiento con 6zido de calcio - 

Cal Vi+3 , se basa en el hecho de que ei, aria '. e contiene el Alcohol Recu- 

perado reacciona con el óxido de calcio para formar hidr6xído
de calcio, el

cual es insoluble en el alcohol isopropilioo, por lo tanto puede separarse - 

fácilmente. 

La reacci6n que se lleva a cabo es: 

Ca 0 + H 2 0 -------- 0 Ca ( OH) 2

Para determinar la cantidad de 6zido de calcio a usar se tiene: 

P. M. Oxido de Calcio = 56
kg

kg-ol

P. M. Agua = 18 k—
k-2

1

Por lo tanto por cada kg de agua del Alcohol Recuperado se usarán: 

56 - 
R

z _ 
kg -mol ( 1 kg) = 3. 11 kg de CaO

kg_ 

18 kg -mol

Te6ricamente se necesitan 3. 11 kg de Ca0 para reaccionar con un kg - 

de agua, ésto es cuando el 6zido de calcio es de 100 % de pureza, sin embar- 

go como se desconocía ésta, se procedió a determinar su calidad. 

VII 1 - ANALISIS DEL OXIDO DE CALCIO.- El 6zido de calcio del que se dispone, 

procede de la Calera Chica localizada en las cercanías del municipio de Jiu- 

tepec, en el estado de Morelos. Para determinar su pureza se ut'_liz6 el métº

do de titulacl6n ácido -base por retroceso, que consiste en pesar una determi

nada cantidad de muestra, se adicionan unos 50 ml de agua destilada y exacta
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mente 50 ml de soluci6n de ácido clorhídrico de Normalidad
conocida, ésta - 

mezcla se calienta hasta disolución; de ésta manera el ácido clorhíír`_ -- 

reacciona con el óxido de calcio de la siguiente manera: 

x Cao + ( 2x + y) H 01 -----> x Ca C12 + x H20 + y H Cl

Exceso) 

El exceso de ácido clorhídrico se titula con solución valorada de - 

hidr6xido de sodio de normalidad conocida, utilizando como indicador unas - 

gotas de anaranjado de metilo ( intervalo de viraje de pH = 3. 3 a 4. 4); en - 

el punto final la soluci6n varía de rojo a amarillo. 

Los datos que se obtuvieron en el análisis del 6xido de calcio fueron: 

N " 0. 5334 g

y Cl " 50 ml

NH el " 1. 0031 N. 

VNaOH - 29. 2 ml

NNaOH = 1. 1100 N. 

meq. " 0. 02604

Con éstos datos y utilizando la siguiente fórmula, se determina la calidad

del óxido de calcio: 

11C( VBCl)( NHC1) " ( vNa0H)( NNaOB) J ( meq.) ( 100) 

Cao= m

y al substituir (los datos: 

Ca 0
íS50)( 1. 0031) 1. 1lOJ 0. 02804) ( 100) = 

93. 2
0. 5334

Por lo tanto la cantidad de 6xido de calcio que se debería utilizar por es - 

da kg de agua es de: 
x

3• 11 3. 34 kg de Ja 0
0. 9327
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Si se utiliza un 50% en exceso de 6xidc de calcio, la cantidad total a usar

será de: 

x - 3. 34 ( 1. 5) = . 010 kg de Ca 0. 

En forma práctica podemos llegar a la conclusl6n de que por cada kg

de agua que contenga el Alcohol Recuperado, se utilizarán 5 kg de 6xidc de

calcio. 

En base a lo anterior se procedió a secar el Alcohol Recuperado. Se

cargaron al reactor los 2350 litros de Alcohol Recuperado cuya composición

estaba integrada por: 

2350 litros de Alcohol Recuperado ( 0. 7890 kg/ 1) - 1854. 15 kg de Al- 

cohol Recuperado. 

1854. 15 kg ( 0. 9841) = 1824. 67 kg de i -OR

1854. 15 kg ( 0. 0159) = 29. 48 kg de R20

Como se había analizado anteriormente, 
la cantidad de óxido de calcio a u -- 

ear es de: 

29. 48)( 5),
1

147. 400 kg de Ca 0. 

Esta cantidad de cal viva se carg6 al reactor y para llevar a cabo

la reacci6n, se calent6 hasta reflujo, posteriormente se fueron aislando -- 

muestras cada hora a través de la " II" de la linea de Reflujo, éstas mues--- 

tras se analizaron y se obtuvieron los siguientes resultados: 

t Ehl % R20

1 0. 66

2 0. 36

3 0. 16

4 0. 10

5 0. 06

6 0. 05

7 0. 04

8 0. 04
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Los datos anteriores se pueden graficar y así
obtener la figura No. 42. 

Puede observarse a partir de los datos 6 de la
misma gráfica, que - 

después de 7 horas de reflujo, el % de agua ya no varía y la curva se hace

asint6tica al eje del tiempo. 

Después de 8 horas de reflujo y al observar que ya no variaba el

de agua, se destiló todo el alcohol, se filtr6 y se envas6 en tambores. En

ésta forma se obtuvieron un total de 2000 litros cuyo análisis fué de 0. 04
de agua y 99. 96% de alcohol isopropílico, considerándose éste alcohol co

mo un " Alcohol Isopropílico Absoluto". 
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VIII.- CONCIUSIONES.- Para hacer más objetivas las conclusiones, se ilus- 

tra un diagrama en que se muestran las operaciones llevadas a cabo, desde

la destilación basta el tratamiento con óxido de calcio. Este diagrama es

el que se ilustra en la siguiente figura y en el cual las corrientes se - 

expresan en kg de material y redondeadas las cifras: 

340 kg 61 k i -OH 254 kg i -OH

2007 kg

H2OH
189 kg H 2 0 30 kg H 2 0

R = 84. 73 % R = 96. 77 % R = 86. 09

P = 15. 27 ñ P - 3. 23 % P = 13. 91

RECMP RACION TOTAL - 70. 58 % 

PERDIDA TOTAL = 29. 42

76

H
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Er; al primer paso, o sea, en la destilacién "
batchu, existe una re- 

cuperación de alcohol isopropílico del orden de 84. 73;'. el :• sal se encueo- 

tra mezclado en el aze6tropo, y se alcanza una pérdida del 15. 27%; ésta pér

dida podría evitarse si se continúa destilando, para obtener un destilado -- 

que fuera más rico en agua, Cl cual podría homogenizarse con la mezcla ori- 

ginal de otro lote. 

En el segundo paso, por tratamiento con hidróxido de sodio, se tie

ne una recuperación del orden del 96. 77% y una pérdida del 3. 23%, 
la cual a

nivel industrial se puede considerar nula. En éste caso, se podría tener u- 

na ventaja que es la recuperación de la sosa, la cual al descargarse del -- 

reactor se podría llevar a sequedad para eliminar el alcohol y el agua que

contiene. 

En el tercer paso, por tratamiento con óxido de calcio, se alcanza

una recuperación del orden del 86. 09% y una pérdida del 13. 91,%; 
éste trata- 

miento presenta una gran ventaja que es la recuperación efectiva del óxido
de calcio como hidróxido de calcio ( cal hidratada) la cual puede verderse. 

Existe una simplificación, que se puede efectuar a todo ¿ ate pro- 

oeso y que consiste en, que una vez que al aze6tropo se le ha extraído par
te del agua, en lugar de destilarlo para posteriormente tratarlo con 6xído
de calcio, podría cargarse la cal viva directamente después de la extrac-- 

ci6n del agua, con lo cual se ahorraría el costo que implica la destila--- 

ci6n en éste paso. 

Al realizar un balance total de las operaciones se tiene una recu

peracl6n total de alcohol isopropílico del 70. 58%; si se parte de la base

de que inicialmente se tiene una mezcla de 50% de alcohol isopropflico y - 

50% de agua, que lo i1nico que ocasiona es costo de
almacenamiento, que no

se puede vender como combustible, y de que los costos de mano de obra y -- 
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servicios no son tan oneroczos, si se toma en cuenta todo lo snterior, po- 

demos llegar a la conclusión de que - ste proceso resulta costeable. 

En la actualidad los procesos farmacéuticos son muy so istiaados, 

de tal manera que se requieren condiciones de reacci': demasiado drásti-- 

cae, y en algunos casos las reacciones requieren de medios completamente

anhidros, si se toma en cuenta lo anterior y considerando un posible uso

en éste tipo de reacciones del Alcohol Isopropilico Absoluto obtenido, 

se podría llevar al alcohol a condiciones completamente anhidraa, utili- 

zando algunos otros desecantbs, tales como el sulfato de sodio anhidro,- 

cloruro de calcio y tamices moleculares. 
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