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INTRODUCCION

La empresa “Promotora Técnica Industrial” elabora fungicidas para usos diversos.
El proceso emplea acetona como disolvente de materias primas y el metanol como
inhibidor de reacciones y mantenimiento de equipo. Mensualmente se producen
alrededor de 10,000 litros de mezcla acetona-metanol la cual contiene impurezas
solidas provenientes de la reaccion; la empresa tiene planes de crecimiento y se
generarian 20,000 litros de mezcla residual. Esta empresa solicité el apoyo de la
Facultad de Quimica (UNAM), ya que por aspectos econdmicos y arbientales
deben separar estos dos disolventes y recircularlos al proceso. Sin embargo, la
acetona y el metanol forman una mezcla azeotropica, la cual no se puede separar

por una destilacion simple.

En este trabajo se propusieron dos alternativas de rompimiento azeotrépico: la
destilacion azeotropica con cloruro de metileno y la destilacion a presiones
reducidas. Se evaluaron las condiciones de operacion y las composiciones de los

productos obtenidos para determinar las eficiencias de cada proceso.

En el capitulo 1 se sefialan los fundamentos tedricos del equilibrio de fases. En el
capitulo 2 se resalta la importancia de los diagramas de fases ya que permiten
apreciar ficilmente las relaciones entre temperatura, presion y composicion. Para
determinar el estado de equilibrio liquido-vapor en condiciones isobdricas, se
empled un ebullémetro, a este aparato fue necesario hacerle algunas
modificaciones, principalmente al sistema de condensacion, en el capitulo 3 se
describen sus caracteristicas y su funcionamiento. En el capitulo 4 se hace la
clasificacion de mezclas azeotrépicas, se presentan una serie de factores fisicos que
nos permiten predecir la formacion de azeodtropos asi como las relaciones
matematicas que estiman datos azeotropicos, se describen las bases de los procesos
para separar estas mezclas y finalmente se sefialan las caracteristicas generales del
sisterna acetona-metanol. En el capitulo 5 se presentan los calculos y la simulacion,

realizada en ASPEN, que determinan el niumero de platos en una torre de




destilacién para separar esta mezcla a presiones reducidas. El capitulo 6 describe el
procedimiento experimental de los procesos de destilacion azeotropica, destilacion
a presiones reducidas y ebullometria. El capitulo 7 presenta los resultados de
ambos procesos y las determinaciones de equilibrio en el ebullémetro y por altimo

las conclusiones.




CAPITULO 1
PRINCIPIOS DEL EQUILIBRIO DE FASES
1.1 Concepto de equilibrio

Equilibrio es un término que denota que no hay cambio o que permanece estatico.
O bien, un estado de equilibrio se puede expresar como la ausencia de sufrir un
cambio espontdneo; sin embargo, en sistemas abiertos se llevan a cabo procesos
tales como transferencia de calor, trabajo y transferencia de masa de una fase 2
otra. Las propiedades de un estado de equilibrio son independientes del tiempo.
Una vez que el sistema ha alcanzado el estado de equilibrio es imposible alejarse de
él, a menos que una fuerza impulsora obligue al sistema a desplazarse a otro estado
de equilibrio. Esta fuerza que tiende a promover un cambio de estado puede ser

mecanica, térmica o eléctrica
1.1.1 Equilibrio homogéneo y heterogéneo

Una mezcla formada por dos o mas componentes que tiene propiedades fisicas y
quimicas uniformes en cualquier punto y solo forma una fase se dice que €s un
sistema homogéneo. Un sistema heterogeéneo se compone de dos o mas fases y esta
en un estado de equilibrio con respecto a los procesos de transferencia de calor,

transferencia de masa y desplazamiento de fases

1.2 Sistema cerrado y homogéneo

Un sistema cerrado es aquel que permite la transferencia de calor con sus
alrededores, no hay intercambio de masa y tampoco se llevan a cabo reacciones

quimicas, por lo tanto el nimero de moles de cada especie permanece constante.

dni=0, i=1.2,..m




PRINCIPIOS DEL EQUILIBRIO DEFASES 2

donde
n; = numero de moles de la 7 especies

m = nimero de especies presentes.

Un sistema en coniacto férmico con sus alrededores y que puede cambiar su

volumen, debe cumplir en el equilibrio que Tsistmea=Talrededores Psistema™ Palrededores.

Las interacciones del sistema con sus alrededores estin dadas por las siguientes

expresiones:

12 ley para el sistema dUs=dQ - PdVs (1.1)
agQ

2° ley para los alrededores dSh (1.2)

T
Al despejar dQ de (1.1) y sustituirlo en la ecuacidn (1.2), con la restriccion de Ts
=Ta .

se obtiene:

dUs + PdVs

dSa = - - (1.3)
Ts

dSotst = d (dSs+dSa) =d Ss +dSa =0 (1.4)

Sustituir la ecuacion (1.3) en la ecuacién (1.4), da como resultado:

dUs + PdVs

dSeeta = dSs - ———— = 0 (1.5)
Ts

Al multiplicar la expresion anterior por Ts se obtienc:

TsdSs - dUs - PdVs = O (1.6)
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Si se multiplica la ecuacion anterior por (-1) se invierte el sentido de la desigualdad

y la expresion que resulta es:

dUs s TsdSs - PdVs (1.7)

donde dU, dS y dV representan cambios de energia interna, entropia y volumen

que se llevan a cabo en el sistema.

1.2.1Energia interna

Al cambio en el estado de equilibrio de un sistema se le llama proceso. Un proceso
reversible es aquel en el cual el sistema se desvia del equilibrio sélo en una
cantidad infinitesimal, un proceso reversible también es una conexion de una serie
de etapas de equilibrio. Este tipo de procesos no son reales sino ideales. Cualquier

proceso natural, real o espontineo ocurre Irreversiblemente.

Si la interaccion del sistema con sus alrededores es reversible, se aplica la igualdad
de la ecuacion {(1.7) dadoque Ta=Ts y P=Ps.

dU = TdS - Pdv (1.7a)

donde

TdS = 8Qrev calor absorbido
dWrey = PdV trabaja hecho por el sistema

Si la interaccion entre el sistema y los alrededores ocurre irreversiblemente, se

aplica la desigualdad de la ecuaion (1.7).

dil< TdS-Pdv (1.7
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De [a ecuacion (1.7a) se sabe que U es una variable que depende de § y V, ademas,

es posible obtener otras propiedades termodinamicas a partir de esta funcion:

=3 (@)

Al derivar U bajo las restricciones de § y V constantes el resultado es:

dUsy = O (1.8)

es decir, U tiende hacia un minimo en un proceso irreversible y cerrado y

permanece constante en un proceso reversible.

Las variables U8,V forman un grupo fundamental. Para definir otros potenciales
termodinamicos en sistemas cerrados se utilizan otras combinaciones de grupos
fundamentales entre las variables independientes P, V, T, y S.

1.2.2 Entalpia (H)

Esta funcion expresa los cambios térmicos a presion consiante que se llevan a cabo

en un sistema. Esta relacién se define por:
H= U+PV (1.9)

Al derivar la ecuacién (1.9) y combinarla con la ecuacién (1.72) se obtiene la

siguiente expresion:
dH = TdS + VdP (1.10)

Las variables independientes son ahora 8 y P, si ambas permanecen constantes

significa que H en el equilibrio alcanza un minimo.
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dHsp s 0 (1.11)

1.2.3 Energia libre de Helmholtz (A)

La energia libre de Helmholtz se expresa como:

A=U-TS (1.12)

la derivacion de esta funcion es

dA =dU - TdS - 84T (1.13)
como resultado

dA = -8dT - PdV (1.14)

y dAmww=0 (1.15)

Por lo tanto,. A alcanza un minimo en el equilibrio cuando t y V son constantes.

1.2.4 Energia libre de Gibbs

La energia libre de Gibbs se define como:

G=H-TS (1.18)

al diferenciar se obtiene

dG =dH - TdS - SdT (1.17)

y finalmente
dG = -8dT + vdP (1.18)
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Si Ty P son constantes, el estado de equilibrio es donde G es un minimo.
dGrer s 0 (1.19)
1.3 Potencial Quimico
Un sistema abierto es aquél que intercambia materia y energia con sus alrededores.
En este caso se toma en cuenta la cantidad de moles de las especies quimicas

presentes en el sistema, por lo tanto U = f (§,V,ni,nz,..,0m), la diferencial de esia

funcion es:

au au ou
===} +|— V + — sy ani .
oSt (Y a0

donde el potencial quimico se define come:

. {aU
P.l= ("é;) s (1 72 1)

Al simplificar la ecuacion (1.20) se tiene:
dU =TdS - PAV + Z s dn; (1.22)
Las ecuaciones fundamentales para estos sistemas en términos de i son:
dH = TdS + VdP + I idn; (1.23)
dA = -8dT - PdV + X w.dn, (1.24)

dG = -8dT + VdP + £ pdn, (1.25)
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De acuerdo a la ecuacién (1.21) p; puede expresarse de las siguientes formas

ani/ sV, \gni/ spo (ani) TV \ dnif T#n

Ala propiedad u; se le denomina potencial quimico de la sustancia J, funcion que

gobierna la transferencia de masa en el sistema.

La evaluacién del potencial quimico permite cuantificar la distribucion al
equilibrio de los componentes presentes en todas las fases. Para conocer el valor del

potencial quimico es necesario relacionarlo con propiedades fisicas medibles.

El potencial quimico de una sustancia pura / est relacionado con la temperatura

y presion por medio de una ecuacion diferencial.

dui = - sidT + vidP (1.26)
donde
si = entropia molar

vi = volumen molar

1.4 Equilibrio en un sistema heterogéneo y cerrado

Este sistema estd constituido por dos o mds fases, dentro del cual a cada fase se le
considera un sistema abierto que puede transferir masa a otras fases, pero en el
cual no se llevan a cabo reacciones quimicas. Los criterios que permiten describir

al sistema en equilibrio son: térmicos, mecanicos y transferencia de masa.

si se considera un sistema consistente en dos {& y B) en equilibrio y a cada fase se

aplica la ecuacion general para dG, expresada en términos de pi:
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a i
ac¥ = s%ar + v % 2 an” (1.27)

dG{3 = :SB d’I"3 +V ﬂdP |3-!- z uiﬁ dniB (1.28)

Con la restriccion de Ty P uniformes en todo ¢l sistema las expresiones anteriores

se reducen a:

B B, B

a
dct=zpldn” ; 46" =z dny (1.29)

El cambio total en la energia de Gibbs del sistema es
dG = dG® + dGP (1.30)

Al sustituir la ecuacion {1.29) en la ecuacién (1.30) se obtiene

B

ac=5 1t dn’ + 2 pPan (1.31)

En el equilibrio

B

20 dn® + 2P an® =0 (1.32)

Como el sistema es cerrado y no se llevan a cabo reacciones quimicas

dm‘:l = -dn (1.33)
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por lo tanto
2w -pbPydn=0 (1.34)

Finalmente para un sistema formado por n fases y m especies, debe cumplirse que
en el equilibrio

@ =1 = =

pe=pPp = =pn

1l
I
|

y que el potencial quimico de cada componente es el mismo en todas las fases:

W = ulﬂ =.=u7
we = o == e
Mma = I.lmﬁ = ... = I.'l-mn

1.5 Ecuacion de Gibbs-Duhem

La ecuacion de Gibbs-Duhem es fundamental para la termodindmica de soluciones

y estd dada por la siguiente expresion:

SAT-vdP+ X nidw, =0 (1.35)

Si la temperatura y la presion permanecen constantes y solo se producen cambios

en la composicion, la ecuacion se simplifica en
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Zndw =0 (1.36}

es decir, con la restriccion de Ty P fijas, el potencial quimico es el mismo en todas

Ias fases.

1.6 Regla de las fases

Un sistema de dos o mas fases s¢ encuentra en un estado de equilibrio a una cierta
presion y temperatura. Un cambio en la temperatura implica un cambio en la
presion y viceversa, es decir, no se puede ejercer un control independiente sobre
esas dos variables. Los grados de libertad son el numero de variables intensivas que

se deben especificar para definir el estado de un sistema.

Los grados de libertad estin dados por la regla de fases de Gibbs, en donde se
especifica el numero de fases, Nr, presentes en el equilibrio, el numero de

componentes, Nc, 4 una composicion determinada y temperaturay presion.

La composicidn se expresa como Nc -1 fracciones mol en cada fase, la suma de las
fracciones mol es igual a uno; como se tienen Ny fases entonces habra Nr(Nc-1)
fracciones mol, a esta cantidad se le suma 2 que corresponde a temperatura y

presion.

Si el sistema esta en equilibrio debe cumplirse que el potencial quimico w® del
componente i es el mismo en cada fase; como existen Nc componentes el numero

total de ecuaciones es iguali a Nc(Nr- 1).

La diferencia entre el ntimero de variables y el nimero de ecuaciones es igual a los

grados de libertad, F.

F = Grados de libertad = Numero de variables - Numero de ecuaciones
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=1
I

[NF(Nc - 1) + 2] -{Nc(NF - 1)] ;

F = Nc-Nr+2

En un sistema de un componente los grados de libertad varian de acuerdo al

numero de fases presentes en el sistema.

Numtero de fases | Grados de libertad
1 2
2 1
3 0

Para un sistema binario, equilibrio liquido-vapor se considera que los dos
componentes estin presentes en las dos fases, Nr= 2 , Nc = 2 y por tanto el numero
de grados de libertad es igual a 2, es decir, deben especificarse dos variables que
pueden ser presion o temperatura y la composicion de una de las fases y se busca la

temperatura o 1a presion y la composicién de la otra fase.

1.7 Sistemas de un componente y dos fases

1.7.1 Ecuacién de Clapeyron

De los sistemas heterogéneos el caso mis sencillo es el equilibrio entre dos fases

para sistemas de un sélo componente.

Segun la regla de las fases, F=C-F+2=1-2+2=1, estos sistemas tienen un solo grado
de libertad. Las variables intensivas que se consideran son la T y la P, ya que la

composicion estd fijada al existir un solo componente. Es decir, si se fija una
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variable la otra toma un valor definido. En estos sistemas la presion es funcion de

la temperatura, P=f(T}.

Para determinar el tipo de funcion que relaciona las dos variables, se considera una

sustancia presente en la fase « y B. Las condiciones de equilibrio establecen que

ambas fases deben estar a la misma temperatura y presion, y

ue = ub

De acuerdo con la ecuacion (1.26), resulta:

-$OdT + vodP = -sPdT + vBdP (1.37

o de forma general:

dP  As

T Ay (1.38)

Donde: As = cambio de entropia molar en el proceso

Av = cambio de volumen molar

A -
Por otra parte, As= TI:I, al esiar ambas fases en equilibrio la temperatura es

constante. AH es el cambio de entalpia del proceso o calor latente de la

transformacion. La ecuacion (1.38), se transforma en:

dP  AH

el 1.39
dT TAv ( )
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La expresion (1.39) es conocida como la Ecuacién de Clapeyron, e indica la
variacion de presion de equilibrio con Ia temperatura. La ecuacion de Clapeyron
da la pendiente de la curva en cada punto. La presion en esta ecuacion, €s la

presion de vapor del componente.

Al aplicar la ecuacion de Clapeyron para los diferentes equilibrios de una sustancia

pura, se obtiene:
a) Equilibrio solido - liquido.

En este sistema el punto de equilibrio se encuentra en el punto de fusion o de

solidificacion.
La ecuacién de Clapeyron tiene la forma:

dT  TAvi T(vi-v)
dP~ AH:  AH:

(1.40)

donde:
P = Presién
T = Temperatura de fusion

Av = Variacion de volumen de fusion

AHs= Calor latente de fusion

En la fusion se absorbe calor y por lo tanto AHr >0. Avg, puede presentar dos casos:

1) Si Ave > 0; implica que la densidad del solido es mayor que la del liquido, y por
lo tanto
dT

—>0.

dp
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2) Cuando Avr < 0; la densidad en la fase solida es menor que en la fase liquida,

entonces

dT ] ) )
EI_’<0’ es decir, un aumento de la presién externa ocasiona un descenso en la

temperatura de fusion.
b} Equilibrio liquido - vapor.

Al considerar la transformacion liquido - vapor, la ecuacién de Clapeyron toma la

forma:

dP  AH, AHy

- = 1.41
dT TAw. T (Vv:p - V|lq) ( )

donde:

Avy = Vi - Viiq = variacion en el volumen en el proceso de vaporizacion

AH, = calor de vaporizacion

La ecuacion 1.41 expresa la variacion de la presion de vapor con la temperatura.
g dp
En este sistema AH. y Av, son siempre positivos y por lo tanto también lo es T

Esto implica que la linea de equilibrio liquido - vapor siempre tenga una pendiente
positiva y al aumentar la temperatura, aumenta la presion de vapor. La curva de

equilibrio termina en el punto critico, donde se hacen indistinguibles et liquido y el

vapor.
¢} Equilibrio sélido ~ vapor.

Para esic sistema la ecuacion de Clapeyron es:
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dP  AH AH:
dT " TAvs  T(vws - Vo)

(1.42)

AH; es la entalpia de sublimacion

Av; es el cambio de volumen en 1a sublimacion.

dp
También en este sistema Ave y AH, son positivos para todas las sustancias y 9T
también lo es. La presién de vapor del solido aumenta con la temperatura.
1.7.2 Ecuacién de Clausius-Clapeyron
En un sistema de equilibrio liquido - vapor, el volumen del vapor es mucho mayor
que el del liquido, por lo tanto, si se desprecia el volumen dei liquido, la ecuacién

{1.42) resulta:

dP  AH.
dT  Tvws

(1.43)

5i se considera que el vapor cumple con la ley del gas ideal, el volumen de un mol

RT , . .
de vapor es vy« 5 sustituyendo este valor en la ecuacion (1.43} se obtiene:

®_reh .
o bien
d:;P - —:?; (1.45)

donde AH. es el calor molar de vaporizacion.
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La ecuacién 1.45 es la ecuacion de Clausius - Clapeyron.

Para integrar la expresion (1.45) se considera AH. independiente de la
temperatura. Las temperaturas T, y Tz corresponden a las presiones de vapor Pi y

P; respectivamente, por lo tanto, la integracidn da:

ﬁV
P: A ( 1 l) (1.46)

M= =i - o

P R\T: T
Esta ecuacion calcula la presidon de vapor a una temperatura Ti, conociendo el
valor a T, o bien, se puede determinar la temperatura de ebullicién a una presion

Pi, conociendo su valor a P, También se puede calcular el calor molar de

vaporizacion AH. conociendo las presiones de vapor y las temperaturas.
1.8 Fugacidad

La energia de Gibbs para un gas ideal puro a temperatura constante esta dada por

la siguiente expresion:
dG = vdP =RTdInP (1.47)

y para el componente i de una mezcla ideal,

dG: = VidP = RTdInp, (1.48)

donde la presion parcial es pi = x,P; sin embargo para gases reales estas expresiones
no son validas. En 1901 G.N. Lewis sugirié introducir dos funciones
termodinamicas llamadas fugacidad y actividad, ambas permiten trabajar con
sistemas no ideales y determinan el potencial quimico para cualquier componente
en cualquier sistema solido, liquido o gaseoso; o bien, para mezclas puras ideales o

no ideales.
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Al considerar un sistema liquido-vapor, la fugacidad representa la tendencia de
escape de las moléculas del liquido de pasar a la fase vapor asi como la tendencia
de escape de la fase vapor para condensar y pasar 2 la fase liquida. Cuando se

alcanza el equilibrio estas tendencias son iguales.

La energia de Gibbs para sistemas no ideales en términos de fugacidad y fugacidad

parcial a temperatura constante son:

dG =RTdInf (1.49)
_ A
dGi = RTdInf; (1.50)

Cuando la presion del sistema es casi cero, la fugacidad y la fugacidad parcial se

aproximan a la presion y a la presion parcial respectivamente.

Lmf/P=lim¢=1 (1.51)
P»0 P—0

A A
Lim fi/xP = lim¢: = 1 (1.82)
P—0 P—+0

A A
Las relaciones ¢ = f/Py ¢ = fi/xP son los coeficientes de fugacidad y fugacidad parcial.

1.9 Actividad y Coeficientes de Actividad

La energia de Gibbs, en funcién de fugacidad con respecto a un estado de

referencia para una sustancia pura es:
. f
G=G +RT ].n?_ (1.53)

y para un sistema multicomponente
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- £
Gi= Gi + RT ln?'_ (1.54)

Lewis llamo al cociente?i/ fi* la gactividacd ( a }. La actividad de una sustancia esta en
relacion con su estado estandar y suministra una medida de la diferencia entre la

energia de Gibbs en ¢l estado de interéds y el correspondiente a su estado estandar.

La ecuacion (1.54) se convierte en

Gi= G + RT Ina, (1.55)

Una medida directa de la desviacion con respecio a la idealidad, para cualquier

presion y temperatura, es dada por el coeficiente de actividad (y).

i a
= e e 1.56
¥ xifi Xi ( )

1.10 Condiciones de equilibrio en términos de fugacidad

El potencial quimico es un criterio de equilibrio de fases y como W= G entonces la
ecuacion (1.54), se puede escribir

A
d RTdinf; (1.57)

T
Se considera un sistema de dos fases oy

A

R fi o
fase  : pic =pa +KI‘lnEt

FAN

PO fB
faseB. wﬁ = B +RTlnﬂ¢
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Al considerar los estados de referencia iguales para ambas fases, la resta de las

ecuaciones anteriores da

st pic = u.-;}entonces
fio = fif (1.58)

La ecuacion (1.58) indica que las fugacidades de cualquier especie deben ser las

mismas en todas las fases.

1.1§ Funciones en exceso

Las funciones en exceso son propiedades termodindmicas que miden las
desviaciones de las soluciones liquidas reales con respecto a las soluciones ideales.
Una propiedad en exceso se define como la diferencia entre el valor de la
propiedad real menos 1a que tendria si fuera ideal a la misma temperatura, presion
y composicién. Se considera a M como una propiedad termodinimica extensiva
{puede ser V, U, H, A, G, eic.), por lo tanto,

ME:M(M&M) - Mi (:wuonnut) (1-59)

aT,. P, X aT, P, X

Se multiplica esta ecuacién por n (mimero de moles totales) y se deriva respecto de

n;a T, Py nj constantes

-';45 :[@M

(1.60)
on ) T,P n
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a esta ecuacion se le conoce como propiedad parcial en exceso. Una de las
propiedades en exceso de mayor interés es la energia de Gibbs, la cual al aplicarle

las ecuaciones (1.59) y (1.60) se obtiene
GE=G -G (1.61)

Esta expresion puede conocerse a partir de Ia ecuacion (1.54):

"Gi= Gi' + KT m%.

y de la energia molar de Gibbs para el componente i en una solucion ideal

G- G = KT InXi {1.62)
la diferencia entre ambas ecuaciones es

A
GE = Gi Go=RTIn—. =RTIn2 = RTin, (1.63)
xifi ¥i

Para toda la mezcla, la ecuacién (1.63) se transforma en:

GE = RTinln-{i (1.64)

Estas ecuaciones son importantes ya que con los valores de los coeficientes de

actividad es posible predecir las propiedades de un sistema en equilibrio liquido-

vapor.
La condicién de equilibrio entre un liquido y su vapor es:

A A
fiv= fiL (1.65)
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La fugacidad de la fase vapor no ideal esta dada por

A
¥ =¢iyiP (1.66)

para la fase liquida no ideal la fugacidad se expresa como:

A
fi¥ =vox fu' (1.67)

Las expresiones (1.66) y (1.67) deben ser iguales en el equilibrio, por lo cual

¢1 Yi P=vx fi (1.68)

En algunos sistemas se puede considerar que la fase vapor tiene un
comportamiento ideal y por tanto ¢x = 1. Andlogamente, cuando el liquido

tiende al comportamiento ideal, se considera que fu' = P&
Con los criterios anteriores, la ecuacion (1.68) se reduce a

IP
= (1.69)

La ecuacion (1.69) permite calcular ficilmente los coeficientes de actividad a

partir de datos experimentales de ELV a baja presion.

Cuandoy, = 1 la ecuacion (1.69) se simplifica a

yi P=x; P#* (L.70)
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expresion conocida como la ley de Raoult y que obedecen todas aquellas
disoluciones que tienen un comportamiento ideal en todo intervalo de

composicion.

La siguiente grafica de P vs xi representa la ley de Raoult para un sistema binario.

Al establecer 1a T en el sistema automdticamente quedan fijas Pys y P22

P T = Corstante

Fig.1.1 Presion de vapor total y parcial de las soluciones ideales

Las lineas punteadas son las presiones parciales de cada componente individual en

la disolucion y la linea continua es la presion total del sistemna.

La mayoria de los sistemas liquidos no cumplen con la ley de Raoult. Estas

desviaciones pueden ser positivas o negativas.
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En los sistemas donde s¢ presenta una desviacion positiva i, ly ln,,i 5 0 es decir,

las curvas de presion de vapor se encuentran por arriba de las presiones de vapor

de cada constituyente.
- P
R
\ ~
0 X4 1

Fig. 1.2 Desviaciones positivas & la ley de Raoult




PRINCIPIOS DEL EQUILIBRIO DE FASES 24

En una desviacion negativa respecto a la ley de Raoult, la presién de vapor del
sistema tiende a un minimo es decir, las presiones de vapor estan por debajo de las

presiones de vapor de los compuesios puros.

p T = Constarte
‘Re
P
2.
0 X4 ]

Fig. 1.3 Desviaciones negativas a la ley de Raoult




CAPITULO 2

DIAGRAMAS DE FASES

Los diagramas de fases son una herramienta que permiten apreciar facilmente las
relaciones enire las variables tales como la temperatura, presion y composicion, asi
como las fases presentes en determinadas condiciones. Existen diferentes tipos de
diagramas, la representacion grafica depende del numero de variables que se
desean relacionar., por lo tanto pueden ser isobdricos, isotérmicos;
representaciones para uno , dos o tres componentes; o bien, representaciones en

dos o tres dimensiones.

En este trabajo son de nuestro interés los diagramas de fases liquido-vapor, para
mezclas binarias, en condiciones isobiricas e isotérmicas relacionados con la

composicion.

2.1 Sistema de un componente

La figura 2.1 es el diagrama de fases para un componente puro, donde se muestran

las regiones de coexistencia de los estados: solido, liquido y vapor.
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0 S — -
:E © 1sduDO T
VAFOR
TEMPERATURA o

Fig. 2.1 Diagrama FT para una sustancia pura

La frontera liguido-vapor (L-V) es la linea de los puntos de ebullicion a diferentes
presiones, o la linea de las presiones de vapor 2 diferentes temperaturas (fig. 2.2).
La frontera solido-liquido (S-L) es la linea de puntos de fusién (fig.2.3) y la

frontera solido-vapor (8-V) es la linea de puntos de sublimacion (fig. 2.4).
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El punto final de la linea L-V se conoce como punfo critico, region donde la fase
liquida y la fase vapor no pueden distinguirse una de otra, ya que poseen las
mismas propiedades; arriba de las condiciones criticas, Pc y Tc, ya no es posible
encontrar ambas fases. La intersecciéon de las curvas de fusion, sublimacion y

evaporacion se llama punfo triple. (Fig.2.5)

P
SOLIDO , . Purto critico
LIQUIDO

-+ Curvade presion de vapor del
liquido
Punto triple
VAPOR
© + Curva de presién de vapor dol
solido

Fig. 2.5

Si se considera una serie de isotermas que queden a la derecha de la region solida
y se hace una grafica de la presion en funcion del volumen, se obiiene un
diagrama PV (fig. 2.6)
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P Z
\\“\'II;
\‘ E
o} T
o ic
-]
o VAPOR
—
T
P ol
V

Fig. 2.6 Diagrama PV para un fluido puro

Las temperaturas T1 y T2 son menores a la temperatura critica, la parte horizontal
de estas isotermas representa el cambio de fase entre liquido y vapor. Las isotermas
Ta y Ts son mayores a la temperatura critica y no cruzan la curva. Se dice que es
un liquido saturado a todos los puntos de la curva que van del punto 1 al punto 2
y la mitad derecha (de 2 a 3) representa al vapor saturado. Dentro de la campana
tenemos una region de dos fases, mientras que la parte izquierda es la region
liquida y la derecha el vapor.El punto 2, localizado en Ia parte superior de la

campana es el punto critico.
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2.2 Diagramas liquido-vapor en mezclas binarias

Para describir un sistema binario es necesaric especificar tres variables:
temperatura (T), presion (P) y composicion (x, fraccion mol de uno de los

componentes).

Se pueden hacer tres representaciones bidimensionales fijando una de las

variables, es decir T-P a x constante, T-x a presion fija (isobdrico) o P-x a T

constante (isotérmico).

P ' ']‘ = constante
. LiQuipo
i o
o
' L-V -
)
R Pt
T R purt®
] : |
! : f
r LiQUIDO ' F VAPOR
0 x1 1 0 x1
{a) Diagrama isobarico (b) Diagrama

isotérmico
Fig. 2.7 Diagramas liquido- vapor para mezclas binarias
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Los puntos donde aparecen burbujas de vapor al elevar la temperatura un liquido
se les llama puntos de burbuja y los puntos de condensacion del vapor se conocen
como purntos de rocio. En los diagramas de la figura 2-.7 se puede observar que a
menor temperatura de ebullicion mayor presion de vapor, es por eso que el
diagrama isotérmico estd invertido con respecto al diagrama isobarico. Los puntos
P1° y P2° son las presiones de vapor y T1 y Tz son las temperaturas de ebullicién de

los componentes puros 1y 2 respectivamente.
2.3 Efecto de la presion sobre los diagramas de equilibrio liquido- vapor
Un cambio en la presion del sistema implica un cambio en la temperatura. Los

diagramas de equilibrio liquido-vapor para mezclas binarias adquieren diferentes

formas al cambiar la tcmpefatura o Ia presion del sistema.

P

: Pg
A = componente 1
B = componente 2

. Ps oo puntos criticos
| |
/

l ! . P4

! / Py

/A / B P,

/ / P+

/ /
T
Fig.2.8
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CAPITULO 3

EBULLOMETRIA

3.1 Determinacion del equilibrio liquido-vapor

Conocer las condiciones del equilibrio de fases involucra medir (1)presion, (2)
temperatura, (3) composicion de las fases y (4) cantidad de las fases presentes. En
la practica; sin embargo, no es una tarea facil obtener datos con suficiente
precision. Se debe estar seguro de que el equilibrio realmente existe y que la
temperatura y la presion que se miden pertenezcan al punto de equilibrio, y que al
tomar las muestras para el analisis no se afecte el estado de equilibrio. Un cambio
de fase es acompafiado por cambios en las propiedades fisicas, algunas pueden ser
medidas adecuadamente.

3.1.1 Temperatura de ebullicion y presion de vapor

La manera mas obvia de medir la temperatura de ebullicion de un compuesto puro
o de una mezcla, consiste en colocar un termometro en la fase vapor o liquida; sin
embargo, esto puede conducir a grandes errores. Actualmente, se emplean
satisfactoriamente los ebullometros, que son aparatos que permiten medir con

gran exactitud datos de equilibrio liquido-vapor (ELV).
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Los datos de equilibrio son utilizados para disefiar procesos de ingenieria. A pesar
de la gran informacion y desarrollo en los métodos de prediccion a cerca de datos
de equilibrio liquido-vapor disponibles en la literatura, existe la necesidad de
poseer datos de medidas experimentales precisas, pues en algunos casos los datos
que se reportan se encuentran a temperaturas y presiones que no son las que
requerimos, o bien simplemente la falta de datos de un sistema en particular

conducen a experimentar.

3.2 Ebullémetros de tipo dindmico y estatico

La mayoria de las mediciones del ELV se realizan a bajas presiones, en dos equipos

diferentes.

1) Dindmico (recirculacion).
2) Equilibrio estdtico.

Recirculacion: Este ebullémetro determina las composiciones de las fases liquido y
vapor en el equilibrio (Othmer 1928). El vapor se genera en el hervidor (A),
entonces se condensa y se recolecta en el deposito (B). El flujo del condensado
regresa al hervidor. Cuando el termémetro en la fase vapor indica condiciones
estacionarias, se toman muestras del liquido en ebullicién y del condensado para
analizarlas. Las lecturas de temperatura pueden ser poco precisas, los ebullometros

mejor disefiados han incorporado el bombeo de Cottrell (hervidor). Fig.3-1
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Fig. 3-1 Equipo para determinar las condiciones del equilibrio liquido-vapor, el
cual emplea un sistema de recirculacion del condensado hasta que el

sistema sea estable.®

Equilibrio estdtico: Para determinar el ELV, se mantiene la mezcla bajo condiciones
de temperatura y presion a las cuales coexisten el liquido y el vapor y la ebullicion
no ocurre, se debe mezclar completamente hasta alcanzar el equilibrio, y entonces

muestrear y analizar las dos fases sin afectar el estado de equilibrio.
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La literatura indica que las medidas de gran precision se obtienen en las celdas de
equilibrio estitico, y que los datos que se obtienen de un ebullémetro dinamico son

menos precisos.

3.3 Ebullémetro de Swietoslawski

El ebullometro que se utilizé en el laboratorio se basa en el disefio de Swietoslawski
{Swietoslawski y Romer, 1924). Este ebullémetro alcanza un estado estacionario en
corto tiempo y se obtienen medidas isotérmicas e isobdricas confiables. La pureza
de las muestras que se introducen al ebullémetro es un pariametro fundamental
para que las determinaciones al equilibrio sean exactas. El método es conveniente

para determinaciones en un amplio intervalo de concentraciones.

Se han construido dos tipos de ebullémetros. Uno de ellos se facilita la separacién
de muestras de las fases en el equilibrio y el segundo determina temperaturas de

ebullicion y presiones totales.

Este aparato se ha perfeccionado para la determinacion de puntos de ebullicion de

sustancias puras.
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A 3 B
4/:_—\‘\
6 ~. -~ S
l_.“r,_// .
' 5
2
. _
//w-ﬂ
\\_ S
1
%

Fig.3 2 Diagrama de operacion de un ebullometro. qi energia suminisirada al
ebullometro; 1 calentador (bomba de Cottrell), 2 corriente de liquido y vapor, 3
camara de equilibrioc (termometro), 4 corriente de vapor {composicion al
equilibrio), 5 corriente del liquido {composicion al equilibrio), 6 mezcla de liquido

y vapor, 7 corriente de liquido y vapor condensado.(®

El aparato opera de la siguiente manera: se eleva la temperatura del liquido que
esti en el ebulldmetro por medio de un calentador (1) por lo tanto hay una
evaporacion. El punto (2) es la corriente de liquido sobrecalentado y vapor, que se
bombea al termémetro, (3). La lectura de temperatura corresponde a las
composiciones al equilibrio de las fases liquido y vapor que estdn en la camara de

equilibrio y que se van a separar.
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En el caso de una mezcla, la temperatura que se monitorea debe permanecer
constante para una presion dada y la composicién de las fases presentes en el
ebullometro también deben ser constantes, cualquier fluctuacion en la

concentracion se ve reflejado en las variaciones de la temperatura.

La figura 3-3 muestra el aparato que permite separar las fases en equilibrio del
liquido y vapor. Al introducir las muestras al ebullometro es necesario conocer las
composiciones a la entrada. La composicién al equilibrio de la fase liquida que se
establece en el ebullometro puede calcularse por balances de materia. Para un mol
de la muestra liquida, L, y vapor, V, se cumple la siguiente ecuacion:

V+L=1 3.1

La fraccion mol del componente y en la muestra, z;, estd relacionado a la fraccién

mo! de este componente en la fase liquida, xi y en la fase vapor, yi, por la ecuacion
Zi=Vyi+Lx (3.2)

Se define al coeficiente de evaporacioén, f , por

3.3

_.,
I
Il

y comparando las ecuaciones (3.1) y (3.2), la relacion que facilita el célculo de la

composicion de la fase liquida por medio de un procedimiento iterativo es:

i+f

Zi————— (3.4)
L+ (yie xi)f

X=
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3.3.1 Determinaciones con el ebuliometro de Swietoslawski

Con el ebulldmetro se pueden hacer las determinaciones de:

1) Presion, P, temperatura, T, y composicion de la fase liquida, x, y vapor y.
2)P,Tyx
3) P, T, x yP, T,y (Método combinado}

< Determinacion de P, T, x, ¥

*,

.

Para determinar estos parimetros se utiliza el ebullometro que permite la
separacidn de muestras (Fig 3.2). Se introduce la muestra al ebullometro y una
vez alcanzado ¢l equilibrio se mide la presion y la temperatura. Las muestras de

la fase liquida y vapor se recolectan para analizar su composicion.

Determinacion de P, T, x

En este tipo de mediciones no es necesano separar muestras. Las
determinaciones se ilevan a cabo anadiendo una cantidad conocida de uno de
los componentes puros con el fin de modificar gradualmente la composicion de
la mezcla original. Después de cada introduccion de muestra, se alcanza el

estado de equilibrio y se mide la Py T del sistema.

Método combinado

Se introduce al ebulldémetro una mezcla de composicion conocida y se mide la
presion y temperatura al equilibrio. Se continua afadiendo una pequefa
cantidad de uno de los componentes puros para cambiar la concentracién no

mas de 0.02 en la fraccion mol y también se mide P y T al equilibrio.
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Finalmente después de varias introducciones al ebullometro se separan las
muestras de ia fase liquida y la fase vapor para analizarlas posteriormente.

Es muy importante conocer la cantidad de la sustancia pura que se introduce at
ebullometro. Ademas, la pureza de las sustancias empleadas debe ser muy alta

para asegurar gran precision en los resultados.

El ebullémeiro cuenta con un termémetro Hewlett Packard Quartz 2801A, un
sensor-oscilador 2850A (20.001K resolucion) y un medidor digital para medir

la temperatura del sistema.



avaTe"s" PR X

FIG. 3.3 Thullémetro de Swietoslawski




CAPITULO 4

AZEOTROPIA

Azeotropo, proviene del griego que significa “hervir sin cambio”. Un azeotropo es
una mezcla liquida que a presion constante ebulle a una sola temperatura, como si

fuera un componente puro. En él la composicién del vapor y el liquido es la misma.

4.1 Clasificacion

La clasificacion general de los azedtropos se hace respecto a las desviaciones a la
ley de Raoult que presenta el sistema. En una mezcla azeotrdpica, la composicién
del liquido es igual a la composicion del vapor, xi = yi, por lo tanto la expresion

(1.70) se convierte en

P

4.1
| i

Yi=

Los azeotropos se dividen en:

1) Positivos 0 superiores, donde la temperatura de ebullicion del azeotropo es
menor que la de los componentes puros -punto de ebullicién minimo-. Este tipo
de azedtropos presenta una desviacion positiva respecto a la ley de Raoult (i
>1).
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4.2 Prediccion de formacion de azediropos

Una mezcla liquida tiende a formar un azeétropo cuando los puntos de ebullicion
de los componentes puros estin cercanos, si hay mas de 30°C de diferencia no es
comun que el sisterma forme un azedtropo y si presenta desviaciones respecto a las

soluciones ideales.

La idealidad de un sistema binario depende de las diferencias entre las propiedades
fisicas de los componentes asi como de 1a polaridad, grado de asociacion, tendencia
a formar puentes de hidrogeno, eic. Cuando los dos componentes son similares,
por ejemplo, dos hidrocarburos o dos alcoholes, la tendencia a formar un
azeotropo es minima. Sin embargo, si los dos compuestos son diferentes, como un

alcohol y un hidrocarburo, el sistema tiende grandemente a formar un azediropo.

4.3 Prediccién de datos azeotrdpicos

Existen diversos métodos que nos permiten calcular la composicion de un
azedtropo binario. Las relaciones de nuestro interés son las que se aplican a los

homoazeétropos. Los principales métodos son:

1. Método Grafico

Este método fue empleado por Lecat (1918), él observd que la composicion de

un azedtropo binario estd relacionado con la diferencia entre los puntos de

ebullicion de los componentes y utilizé una serie de potencias que relacionan
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estas cantidades para los sistemas formados por unas sustancia comun, con

miembros de una serie de homoélogos.

Xr = Ao+ A1A+ AZAZ + . 4.2)
donde

x; = Fraccion en peso del componente comiin en el azedtropo

A = Diferencia absoluta entre el punto de ebullicion del primer componente menos

el punto de ebullicion del segundo componente
Ao, A1, Az, ... = constantes para una determinada sustancia comin con una serie
dada de homologos
La siguiente relaciéon que se propuso fue:
0=Cot+ CIA+ CoAZ + . (4.3)

donde

& = Menor temperatura de ebullicién de los componentes menos Ia temperatura de

ebullicion del azedtropo

Co, C1, Cz, ... = constantes

2. Teoria de las soluciones regulares

a) KIREEV (1941)

La ecuacion de Kireev se basa en los valores de los coeficientes de actividad

de los componentes, ¢n el punto azeotrdpico. Existen dos casos:
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1} Cuando las entropias de vaporizacion molar de los componentes puros

son iguales (A$:° = ASz°)

xz= (1-b)-} . (4.4)
donde

x2= fraccidn mol del componente 2 en el azeotropo

p= mY,
Iny,

Los coeficientes de actividad estin dados por la exprésion 4.1

2} Para AS:° = AS:° la expresion 4-4 se transforma en:

xz= (1-b)! (4.5)
donde

b’=c¢b

oz= AS?®
( AS®

b) PRIGOGINE (1954)

1) Expresion para la fraccion molar del componente cuando AS1° = AS2°

Xz _ — (4 .G)
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donde

!
a= .§l1
8,

Los coeficientes de actividad estan dados por la expresion 4.1

2) Para AS;° = AS;° la expresion es

Xz= - 4.7}

ciz= A_S_Z:
ASI°)

Los valores de 8; y 8: dependen del tipo de azeotropo. Para azedtropos
positivos 81 = Ty — TAZ y 82 = Tz — TAZ y en caso de azedtropos negativos
positivos 8; = TAZ- T; y 82 = TAZ- Tz, donde T1 y Tz son las temperaturas
de ebullicién de los componentes puros y TAZ es la temperatura de

ebullicion del azedtropo.

c) MALESINSKI (1965)

1) Laecuacidn de Malesinski para entropias de vaporizacion iguales
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xz=05+ Lo (4.8)
22,

donde Zi: es la mitad del valor del intervalo azeotropico simétrico (El

intervalo azeotropico simétrico significa que, tanto la parie superior e

! 132
inferior del intervalo son iguales) Ziz = (612 +8,2 ]

2) Cuando AS;® = ASz° la expresidn 4-8 toma la forma

x2=05+ ~——+
2Zu 2

Ti~Tz 5_21 AS: (4.9)
AS”®

donde Zu es la parte superior del intervalo azeotropico y se define como
la diferencia entre la temperatura de ebullicion del miembro con el punto
de ebullicion mas elevado de la serie homologa y la temperatura del

agente azeotropico.

Existen otras correlaciones que nos permiten determinar P — TAZ y xAZ- TAZ, La
cantidad de sistemas azeotropicos binarios reportados hasta el momento, es muy
extensa. Sin embargo, los datos de un sistema azeotrdpico binario a diferentes
presiones y temperaturas son muy escasos. Es por ello que Abraham Tamir (19380)
reporta los parametros necesarios para 1) correlacionar datos azeotrdpicos como
la composicion y la presion con la temperatura vy 2) calcular el calor latente de

vaporizacion a partir de los parametros P-T.
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La siguiente ecuacion correlaciona la presién en funcion de la temperatura, P -
TAZ,

inP = A+BT-1+C,T 4.1

La composicion azeotrdpica como una funcién de la temperatura, xAZ— TAZ, estd
dada por:

X=Az+B2T 4.11)
la cual es una funcidn lineal de la temperatura azeotropica.

El calor latente de vaporizacion, A, se calcula como

A= -R(B,+C;T?) {4.12)

Nomenclatura:

Ay, B1, Ci = parametros ajustables para la ecuacidn 4.10
Az, Bz = parametros ajustables para la ecuacion 4.11
P = presidn total en Pascal

T = temperatura en K

4.4 Rompimiento azeotropico

4.4.1 Efecto de la presion y su aplicacién en la separacion de mezclas

azeotropicas

La presion es una variable de operacidn que influye en la composicién y

temperatura de una mezcla azeotrdpica. Al modificar la presion en el sistema se
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pueden presentar dos casos de azeotropia: La absoluta, en la cual el sistema sigue
siendo azeotrdpico hasta la presion critica, por ejemplo, piridina-acido acético, o
limitada, que se caracteriza por presentarse en un cierto intervalo de presiones, por
gjemplo, a presiones elevadas (400kPa) el sistema MEK-meianol se vuelve
azeotropico, o por el contrario, a presiones reducidas el sistema se vuelve
azeotropico, como el sistema anilina-n-octano a 53.3 kPa. En algunos casos, se
presenta un fenémeno raro, ya que el sistema se vuelve no azeotrépico, tanto a

altas como a bajas presiones, por ejemplo, metanol-agua a 26.7 y 1999.8 kPa.

Método grafico para predecir el efecto de la presion sobre los sistemas

azeotropicost!

Este método indica el efecto de la presién sobre la composicion y el punto de

ebullicion de un sistema azeotrépico y se basa en el empleo de la grafica de Cox

para presion de vapor, en la cual el log Pt vs i~ %3—0 dan como resultado lineas
+

rectas en un amplio intervalo de presiones.

Un azeétropo, por definicion, tiene una mads elevada presion de vapor {positiva) o
una mas baja presion de vapor{negativa) que cualquiera de sus componentes. Por
lo tanto, 1a curva de presion de vapor azeotrdpica siempre quedard por arriba o
debajo de las curvas de los componentes puros. De acuerdo con la figura (4-3) Ay
B son las curvas de presién de vapor de los componentes y C es la presién de vapor
del azeotropo. Si la curva C cruza A o B, el sisterna serd no azeotropico en el punto
de interseccion. Por otro lado, si la curva azeotropica es paralela a las otras curvas

entonces es sistema seguird siendo azeotropico hasta 1a presion critica.
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C = presién de vapor del azebtropo binario
AB = presiones de vapor de los componentes puros

B

’ R' - f ’ p » ‘/ ’

o AZeoropo/ azedtropo . © azeGtropo./ |

8 positivo- A 8 negativo positivo. +
4 ! .

c, C
C . A-B
p A A
.'p . /’
£ azediropo desaparece El sisterma es azentrépico
aPyP entodo e intervalo de presiones

1/(T°C+230)

Fig.4.3 Curvas de presion de vapor de azedtropos binarios(V
Efecto de la presion sobre los diagramas de equilibrio liquido- vapor
En un sistema azeoirépico un cambio en la presion implica un cambio en la

composicion del azedtropo. En muchos casos, el azedtropo puede “romperse”

operando tanto a bajas o altas presiones.
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T Presion = P,
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Como se puede observar el efecto de la presion sobre un azediropo es un factor
importante que facilita la separacion de mezclas azeotropicas por medio de una

destilacion simple.
4.4.2 Destilacién azeotrépica

La destilacion es un método de separacion que se basa en la diferencia de la
composicion entre la mezcla liquida y su vapor formado. Esta diferencia entre las
composiciones se debe a que las volatilidades y las presiones de vapor de los
compoenentes, son distintas. Cuando estos valores son similares, como es el caso de

un sistema azeotropico, la separacion por destilacion simple es imposible.

La destilacion azeotrépica es un proceso que se utiliza para la separacion de
mezclas con puntos de ebullicion muy cercanos; es decir, donde la curva esta muy
pegada a la diagonal, x = y, 0 bien, separar un componente de un azedtropo en

donde la curva atraviesa la diagonal.

Este proceso consiste en afiadir un disolvente o “arrastrador™ al sistema, para
facilitar la separacion en la destilacion. La funcidén del arrastrador es formar un
azeotropo o azedtropos con los componentes de fa mezcla. Generalmente, el nuevo
azeotropo tiene una volatilidad muy grande y por lo tanto constituye el producto
del destilado.

Uno de los inconvenientes es que el “arrastrador” debe separarse del producto y
recircularse a la columna de destilacion azeotrdpica, por lo cual, es deseable
emplear un arrastrador que forme un heteroazeotropo. Cuando el arrastrador y el
solvente forman una sola fase es conveniente que el solvente sea soluble en agua
para poder hacer una extraccion liquido-liquido con agua y finalmente la mezcla

solvente-agua debe separarse facilmente y a un bajo costo. Otra forma de separar
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el arrastrador del solvente es por medio de una destilacion, en la cual se modifique

la presién y la composicion del azedtropo sea diferente o el azeotropo se “rompa’.

Volatilidad

La figura (4.6a) es un diagrama isobarico, x vs y, para un sistema binario. Se puede
observar que uno de los componentes es mas volatil que el otro en todo el intervalo
de composicion. Sin embargo, en los sistemas azeotrdpicos, uno de los componentes
es mas volatil en una parte del intervalo y la volatilidad se invierte por arriba de la
composicion del azeotropo, en doride la composicion del liquido y el vapor son

iguales. Fig( 4.6b)

Purto
azeotropico

yi fraccion mol en el vapor
vi fraccion mol en el vapor

xi fraccidn mol en el fiuido xi fraccién mol en el liquido

(a) ®)

Fig.4.6 Diagramas ELV isobdricos x-y
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En un sistema cerrado en el cual estin presentes la fase liquida y la fase vapor, los
componentes estin presentes en cada fase de acuerdo a su volatilidad relativa. La
relacién termodinamica que describe esta distribucion de los compuestos en el

equilibrio es

K= (4.13)
Xi

Este término se le conoce como la relacidon de equilibrio liquido-vapor, y se le
utiliza ampliamente en los cdlculos de destilacion. Para una mezcla de dos

componentes iy j, su volatilidad relativa se define como

K Y& yi{l - xi)

- 4.14
Ki xyi xi(l-w) ( )

La volatilidad relativa, ¢, es una medida directa de la facilidad o dificultad de
separacion de los componentes 1 y j por una destilacion. 8i o= 1, entonces la

separacion no es posible, porque las composiciones de la fase liquida y vapor son

iguales.

Cuando la solucion es un sistema ideal se aplica la ley de Raouit. Al combinar esta

expresion con la ley de las presiones parciales (Dalton), las ecuaciones para Ky a

toman la siguiente forma

P

i =— 4.15
Pei

oj = (4.186)
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Sin embargo, si las soluciones forman un sistema no ideal, las ecuaciones (4.15) y

(4.16) se transforman en

izﬁ"?:-i 4.17)
P
-L
_n P
(.11, oy {4.18)

En donde el coeficiente de actividad es un factor de correccion a la ley de Raoult.

Seleccion del arrastrador

Los arrastradores deben cumplir con algunas propiedades que permitan la
separacion de hidrocarburos. Entre las caracteristicas mas importantes podemos
mencionar su punto de ebullicion con un intervalo limite (0-30°C) del
hidrocarburo a ser separado. Para un azedtropo negativo, el arrastrador debel)
formar un azeodtropo positivo binario con uno de los componentes o 2) formar
azeotropos binarios con ambos componentes del sistema cuando las temperaturas
de ebullicion azeotrdpicas sean muy diferentes. En el caso de un azedtropo positivo,
el arrasirador debe 1) formar un azedtropo positivo binario con uno de los
componentes, cuya temperatura sea menor a la del azeotropo original. Finalmente
la separacion del arrastrador del azedtropo debe ser facil y a un bajo costo, estable
a las temperaturas de la destilacién y no debe reaccionar con jos hidrocarburos que

se desean separar y tampoco con los materiales del equipo.
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4.5 Sistema acetona — metanol

4.5.1 Generalidades y propiedades

ACETONA

La acetona (CHs COCHs), es el compuesto mas importante del grupo organico de -
las cetonas. Se produce quimicamente y también se encuentra en la naturaleza
principalmente en arboles, plantas y gases volcanicos. Es un liquido incoloro con
un olor caracteristico. Se evapora ficilmente, es inflamable y se disuelye en agua y
en disolventes organicos en cualquier proporcion. También se Ie conoce con el

nombre de dimetilcetona, 2-propanona y beta-cetopropano.

Propiedades fisicas

Formula molecular = C3HsO

Peso molecular = 58.081g/gmol

Densidad

do% = 0.81378

dis,= 0.79705

d20,= 0.79080

indice de refraccion np0= 1.35868

Temperatura de ebullicion = 56°C (P= latm)

Calor especifico = 2.135 kf kg K1 (20°C)
Calor de fusion = 98.47 iJ kgt (-95°C)
Calor de vaporizacion = 545.2 kj kg! (30°C)

588.2 kJ kg™! ( 0°C)
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Propiedades quimicas

La acetona pura es inerte a la oxidacién del aire, en algunas ocasiones reacciona
explosiva y violentamente en recipientes cerrados. Los limites de concentracion
permisibles de acetona, en el aire son: como minimo 2.13 % volumen y un

maximo de 13 %.

Se debe almacenar lcjos de agentes oxidantes para evitar una explosion. Los
compuestos clorados junto con la acetona producen clorocetonas que son muy
toxicas. La exposicion prolongada de la acetona a la luz solar provoca la

formacion de monéxido de carbono.

Analisis Quimico

La cromatografia de gases es el método que mas se emplea para lievar a cabo un
analisis cuantitativo de acetona, al igual que los métodos de infrarrojo, resonancia
magnética y espectroscopia que se  utilizan para analisis cuantitativos y

cualitativos.

Efectos en la salud

Se le considera un producto poco peligroso, los principales sintomas de una
intoxicacion crénica por acetona son: dolor de cabeza, irritacion de ojos, nariz y
traquea, los cuales desaparecen al salir del area contaminada. No existen
evidencias que este producto induzca carcinogenicidad tanto en humanos, como

en animales de laboratorio.
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Usos

La acetona se emplea principalmente en la industria como disolvente de pinturas,
barnices, lacas, polimeros, resinas, grasas y aceites. Es un componente del thinner.
También se utiliza para fabricar plasticos, fibras, medicamentos y fungicidas. Por
otra parte, junto con hielo y didxido de carbono solido, se puede utilizar para

enfriar a temperaturas muy bajas.
METANOL

Ei metanol (CH;OH), también conocido como aicohol metilico, es un liquido

incoloro con un olor desagradable. Se disuelve en agua en cualquier proporcion.

Propiedades fisicas

Molecular Formula CH40
Peso molecular 32.04
Temperatura de ebullicion 64.70°C @ 101.3 kPa
Densidad
a 0°C 0.8100 g/ml
a 20°C 0.7915 g/ml
a50°C 0.7637 g/ml
indice de refraccién np20= 1.3284
No2s= 1.3265
Calor especifico
a25° (101.3 kPa), gas = 44.06 ] mol-1K:!
a25°C (101.3 kPa), liquido = 81.08] mol-'K-!
Calor de fusion = 100.3 kJ kg' (101.3kPa)

Calor de vaporizacién = 1128.8 kJ kg1 (101.3kPa)
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Propiedades Quimicas

El metanol es un material peligroso, inflamable y puede causar explosion en
presencia de calor, flamas u oxidantes, produciendo gases venenosos. Es

incompatible con el cloroformo, metales y oxidantes.

Efectos en la salud

Los sintomas de una exposicion prolongada al metanol son: dolor de cabeza,
insomnio, problemas gastrointestinales en los humanos y alteraciones hepaticas en
los animales. No hay evidencia de que este producto sea cancerigeno tanto para
‘humanos como animales. El metanol causa depresion en el sistema nervioso de los
humanos y en los animales se han observado cambios degenerativos en el sistema

optico.
Usos

El metano! se emplea como materia prima para la produccion de metil t-butil eter
(MTBE), aditivo de gasolina. También se utiliza para la produccion de
formaldehido, acido acético, clorometanos, metil metacrilato, metilaminas y como
anticongelante o disolvente en pinturas, aerosoles y liquidos limpiadores. Una
" pequenia cantidad de metanol que se produce en el mundo se destina a la

produccién de energia.

ACETONA-METANOL

La mezcla acetona — metanol forma un azedtropo positivo; sin embargo, el sistema
es no azeotropico a presiones altas(15,000mmHg), siendo el metanol el compuesto

mas volétil, y a presiones bajas (200mmHg), donde la acetona es el compuesto mas
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volitil. A continuacion se presentan los diagramas X vs Y del azedtropo acetona-

metanol a diferentes presiones y temperaturas.

y mol acetona

ACETONA - METANOL

10
08 — -
06 4—— e e
o44— .~ e
/‘

02— A e
0o T v T T T T ™

00 02 04 08 08

x mol acctona

Grafica 4.1 P =100mmHg (@
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y mol acetona

y ma acetona

ACETONA - METANOL

1.0
0.8 — -—— ——— e
08 // e
.- — — |
T L
0.0 0.2 0.4 0.6 08 1.0
x mol acetona
Grafica 4.2 P = 760mmHg(®
ACETONA - METANOL
1.0
0.84— ———— e — - — ; -
O.GJ———— —_— - *7./ A — . -
0.4 U
.//
0.2 / , -—]
0.0 — - : .
0.0 0.2 0.4 Q.6 ¢.8 1.0
% mol acetora

Grifica 4.3 T = 45°C 1o
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ACETONA - METANOL

1.0
Y 3 I ///
s 06 —_ / ]
8
4]
E]
B ooed - e
-
0.2 4- -7/.._- e ]
Z,
0.0 R . . : . . .
0.0 0.2 0.4 0.8 0.8 1.0

x mol acetona

Gréfica 4.4 T=100°C (0
Para determinar la presién de vapor de los compuestos puros, se utilizd la

ecuacion de Antoine:

LnPP=A- - - 4.19)

Tabla 4.1 Constantes para la ecuacion de Antoine

COMPUESTO A B C Intervalo
De temperaturas
(K>

Acetona 16.6513 2940.46 -35.93 |241- 350

Metanol 18.5875 3626.55 -34.29 |253-413
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Tabla 4.2 Presiones de vapor del metanol y acetona

Ln P {mm Hg)

P (mmHg) T (K) Metanol T (K) Acetona
100 293.65 280.03
200 307.19 294.93
300 315.77 304.53
400 322.20 311.77
500 32740 317.67
600 331.78 322.68
700 335.58 327.06
1000 344.79 337.71

10000 421.03 431.10
COMPUESTOS PUROS
10
] =\' s
—o et

\.\

0.0022

T
0.0024

0 v T M T
0.0026 0.0028  0.0030
HTK)
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¥
0.0032

T
0.0034 0.0036
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Los siguientes datos azeotrdpicos del sistema acetona — metanol se obtienen a partir

de los parametros y correlaciones propuestas por Abraham Tamir.

Tabla 4.3 Parimetros ajustables para las ecuaciones 4.10 y 4.11

SISTEMA A By Cy Az B2
Acetona- 21.833 -3611.1 0.002070 2.2339 -0.0044018
Metanol

Las ecuaciones 4.10 y 4.11 para el azedtropo acetona-metanol, son vilidas en los

siguientes intervalos:

x {fracciéon mol) P(mmHg) T{K)
0.18-0.90 280 - 29500 303 -473

Tabla 4-4 P-TAZ - X AZ

PRESION Temperatura del X mol acetona en el
(mmHg) azeotropo azebtropo
K}

300 304.31 0.8943

350 308.00 0.8785

400 311.47 0.8628

450 314.50 0.8495

500 317.26 0.8374

585 321.44 0.8189

600 32213 0.8159
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650 324.31 0.8063 R
700 326.36 0.7973
760 328.66 0.7871 ]
1000 336.57 0.7524
10000 420.00 0.3854
20000 453.00 0.2400
VARIACION DE LA COMPOSICION AZEOTROMCA
340
x _‘_——_——n_
L — __ —
o T T
3304 T T L T el B
v —_ T T — _,__x; ~ +
- “‘-——______‘_ T — N -
b T - T - - -
% 520+ Tee— T e— -
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Grafica 4.6 Variacion de la composicion azeotropica a diferentes presiones



CAPITULO 5§

DISENO DE UNA TORRE DE DESTILACION

Con el proposito de calcular el namero de etapas de equilibrio necesarias para
separar acetona y metanol provenientes de una mezcla industrial, se utilizé un
programa de simulacién de procesos llamado ASPEN (Advanced System for Process
Engineering). Para llevar a cabo la simulacion, se hizo un disefio preliminar y

menos riguroso con el método grafico Mc Cabe Thiele.

5.1 Calculos graficos para determinar el niumero de etapas por €l método de
McCabe-Thiele

Este método nos permite disefiar sistemas de contacto por etapas, ya que las
relaciones de equilibrio y los balances de materia se resuelven de manera

simultanea.




DISENO DE UNA TORRE DE DESTILACIO

Balances de materia y energia

~ J%

D
Xip
F Hp
| ——
ZiF
HF QE
B
XiB
Hp

Fig. 5.1Balances generales de materia y energia en una torre de destilacion

Balances globales

F=D + B (5.1)
FZir = DXip + BXis (5.2)

FHr + Qe = DHp +BHs + Qc (5.3)

70
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Linea de operacion en la zona de enriguecimiento

CONDIN3ADOR
TOTAL

h 4

Ly D

Fig. 5.2 Zona de enriquecimiento de una torre de destilacion

Balance de materia en la parte superior de la columna
Vao=lz + D .(5.4)

Va¥n = LeXe + DXip (5.5)

Despejando de la ec. 5.5
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Le DX

Yn = EXR+ v 5 Xp = Xip
De forma mas general:
y =Ly, DX (5.6)
4 V

En la ec. 5.6 X y Y son las composiciones de dos corrientes cualesquiera que se

cruzan y L/V es |a pendiente de la linea de operacion.

Linea de operacion en la zona de agotamicnto

M+
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Fig. 5.3 Zona de agotamiento de una torre de destilacion
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Balance de materia en la parte inferior de la columna

v,m + B=L'ms Ba.7 .
V’inYim + BXis = L'm+1 Xim+1 (5.8)
L'm. BXi
Yim = v 1)(.mn V: 3 Xim+1 = Xip
O bien
L BXia
Y -—v—,x -~ . (5.9}

Condicion de alimentacién

Linea de operacion del plato dptimo de alimentacion

[ 2¢ |
Y=— L'—1

J (5.10)

donde

A nuestro sistema alimentanos un liquido saturado.

=w = linea vertical
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Fig. 5.4 Localizacion de las lineas de operacion

Una vez localizadas las lineas de operacién de la zona de enriquecimiento y de la
zona de agotamiento, se determina el nimero de etapas de equilibrio, tal como se
muestra en la figura 5.5. Se parte del punto (a) (composicién de las corrientes que
cruzan por debajo de la etapa 1) y se continua verticalmente hasta la curva de
equilibrio (b), punto donde se localiza la composicién del vapor que sale de la
etapa 1. A partir de este ultimo punto se sigue un camino horizontal hasta tocar la
linea de operacién (c), composicién de las corrientes que cruzan en las etapas 1y
2. Los demas escalones se trazan de manera similar, apoyandose en las lineas de

operacién y la curva de equilibrio hasta que se alcanza el punto k.
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Si consideramos la destilacion de 100moles/hr de una mezcla liquida que contiene
80% mol de acetona y 20% mol de metanol a una P = 100mmHg, y que el
destilado debe contener 95% y la recuperacion debe ser del 98%, los calculos para

determinar el niimero de platos teoricos son:

—
i Destilado
e _ ~ YDa
(/a) =0.98
Alimentacion (F)
ZFa
T Fondos(B)
S -« ccee e - = XBa

Fig. 5.6
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» Balance total
F=D+B

» Balance para la acetona
FZa = DYa+BXa

_D¥a_ D*(095)

FZa 100(0.8)
D= 82.52 moles/hr

0.98

Del balance total

B=100-82.52 mol/hr
FZa-DYa 100*0.8-82.52*095
Xbg= — — T LT
B 17.47

Xba = 0.09

¥ Cilculo de las relaciones de reflujo

LY _ Yad-Yof 095-085_,.¢q
V/aw Xad-Zaf 095-08
9
Rein =\ Jee - 0666,
1 L 1-0.666
V min

Rop=1.2"Rmin= 1.22=24

Ly _ Rop . 24 -0.70
V), l+Rop 1+24
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_ Yad-Y'af 095-Y'af

0.70 =
Xad -Zaf 095-08

0.845

Y’af=0.845

El numero de platos tedricos es de 15.(Fig 5.8)

5.2 Calculo del numero de etapas en una torre de destilacion con el simulador
ASPEN

Para determinar el niimero de platos que se necesitan para separar acetona y
metanol por medio de una destilacion simple a 100 mmHg, se utilizd ASPEN, que
es un programa de simulacién, que permite predecir el comportamiento de
algunos procesos quimicos, empleando algunos conocimientos de ingenieria como
balances de masa y energia. Para la corriente de alimentacion, destilado y fondos
se proporcionan los siguientes datos: temperatura, presion, flujos, los
componentes y su composicion, niimero de platos, plato de alimentacién y la

ecuacién para correlacionar los coeficientes de actividad.

Los flujos y composiciones en las corrientes que se proporcionaron, se dieron con
base a los obtenidos por McCabe Thiele. La presion del sistema se considerd de
100mmHg y con una temperatura de 10°C. Las ecuaciones que s¢ emplearon
fueron NRTL y UNIQUAC.

Se hicieron varias corridas, en las que se variaba el mumero de platos con la
finalidad de conocer el nitmero de platos reales necesarios para obtener acetona
pura. Las siguientes graficas muestran el perfil de composiciones en cada plato de

la columna.




DISENO DE UNA TORRE DE DESTILACION 79

1.0 -
] e
~
B T
0.8 4
S 064
S
°
E
s D4 4 a
E —#— 1335 platos
E —=—15 pilatos
02 —a—25 platos \
0.0 T - . 1. 1 > 17
0 5 10 15 20 25 30 35 40

No de Etapas

Fig. 5.7 Perfil de composicion de la acetona en la columna de destilacion
Ecuacion NRTL

Los resultados con UNIQUAC son idénticos a los obtenidos vor NETL.
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CAPITULO 6

Descripcion del procedimiento experimental

La mezcla acetona-metanol con la que se trabajo, proviene del proceso de

fabricacién de un fungicida.

n-butil isocianato

acetona Carbendacin
Reactor Metanal
Metanol ) etano
oo
} ; Acetona y

l Benonil

hand

Fig.6.1Proceso del cual proviene la mezcla acetona-metanol

Al reactor se introduce n-butil isocianato en solucion con acetona (1000-1200

litros) y Carbendacin (polvo). La reaccién que se lleva a caboes

Carbendacin + n-butil isocianato -+ Benomil ) (Fungicida)
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El reactor tiene una capacidad de 4000 litros y opera a una T = 28°C y P =
atmosférica. Se agregan 200 litros de metanol al reactor para detener la reaccion.
El producto que sale del reactor se introduce a una centrifuga, donde se separan €l
solido formado y la mezcla de acetona - metanol. Para eliminar el exceso de

Carbendacin y n-butil isocianato, la centrifuga se lava con metanol.

La mezcla acetona-metanol se analizé por medio de cromatografia de gases con la
finalidad de cuantificar la cantidad de acetona y metanol presentes. Como
resultado se obtuvo, que la composicion era de 0.7867 mol de acefona y 0.2133

mol de metanol.
6.1 Destilacién azeotropica

El primer paso para separar este azedtropo consistidé en utilizar una destilacién
azeotropica. Para ello se empled como arrastrador el cloruro de metileno (CHzCl2),
el cual forma un azediropo positivo binario con el metanol, con una temperatura
de ebullicion de 35.96°C y contiene 82.7% mol de cloruro de metileno. Se agrego
CH:Cl: al azedtropo acetona-metanol, que hierve a 48.5°C, la mezcla resultante se -
sometio a destilacion, el nuevo azeodtropo se obtuvo en el destilado y la acetona se
obtenia en los fondos. Con la finalidad de optimizar este proceso se realizaron
varias pruebas, en las cuales se alimentaron diferentes cantidades de este disolvente

para encontrar la alimentacion minima de CHzCl; a la mezcla industrial.

Se eligio el cloruro de metileno como arrastrador porque forma un azedtropo
positivo con el metanol y cuya temperatura de ebullicion es menor que la del
azedtropo original. Ademas, es facil de separar del metanol por medio de una

extraccion liquido — liquide utilizando agua como disolvente.
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La proporcion de CHzClz que se agrego a la mezcla azeotropica se calculd por

medio de un diagrama triangular, de la siguiente forma:

METANOL
"€ sgos°C

. H
azedt Lineas de balance ° 6
Z66UOPO. e mate. " 3280110pO
binario®.__ riale o binario
o O TTES . 48.3°C

37.8°C, --__T o X

CLORURO' A“menwcigﬁ\\ -‘
Df total .

METILENO — T ACETONA

41.5°Ca 48.87°C

Fig. 6.2 Las lineas de balance indican la cantidad de CHzClz que se necesita para

obtener acetona pura.

Donde la alimentacidn total, T, es la composicion de ambas mezclas al inicio de la
destilacion. La razon molar de la alimentacion de cloruro de metileno respectoa la
alimentacién de acetona-metanol esta representada por HT/TA. En el laboratorio,
se alimentaron cantidades diferentes de cloruro de metileno.

En este proceso se requirié de un equipo de destilacion simple, como refrigerante se

empled el agua a una temperatura de 25°C.
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Fig. 6.3 Equipo para llevar a cabo la destilacion azeotrépica

El proceso completo para separar el azedtropo acetona-metanol por medio de una

destilacion azeotropica se muestra en la figura 6.4

Cuando la destilacion azeotrépica ha terminado, se procede a separar el
arrastrador del metanol que esta presente en el pmducb del destilado. La
separacion de este nuevo azedtropo se hace agregando agua (extraccion liquido—
liquido), de tal manera que se forman dos fases, 1a parte superior estd constituida
por el agua y el metanol y la fase inferior es rica en cloruro de metileno.
Finalmente la mezcla de H20 y CH3OH se separa por una destilacion simple, en el

destilado se obtiene el metanol y en los fondos el agua.
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Antes de trabajar con la mezcla industrial, las destilaciones azeotrdpicas se llevaron
a cabo con compuestos puros y con la composicion del azeotropo. El volumen de
mezcla, con los tres compuestos, en cada destilacion fue entre 200 y 300 ml.

Durante la destilacion se tomaron muestras de los destilados para cuantificar la
cantidad de metanol separado de la mezcla. Es recomendable mantener los
destilados en hielo porque el cloruro de metileno es un compuesto muy volatil a
temperatura ambiente. Para seguir el curso de la destilacion, fue necesario hacer
mediciones del indice de refraccién, empleando el refractometro de Abbe, para

hacer una determinacion cualitativa de los compuestos presentes en los destilados.

Agua Metanol
Agua
Metanol
Cloruro de metileno
Metanol
Acetona Cloruro de
Metanot .J_L_‘M lleno
Agua
Acetone
Destilacidn Extraccion Qest:lacion
areotrépica Liquico-L igquido simpie

Fig.6.4Proceso de destilacion azeotrépica para separar acetona y metanol.

Tabla 6.1 indices de refraccion para el azedtropo CHzClz - CH3OH y CHsCOCH;

indice de Refraccion a 25°C
Azedtropo Cloruro de metileno  -|1.4090

metanol
Acetona 1.3565
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6.2 Efecto de la presion sobre el azedtropo acetona-metanol

En el laboratorio es factible trabajar con presiones reducidas para separar la
mezcla acetona-metanol. Sin embargo, se debe contar con un refrigerante que
opere a temperaturas menores a los —30°C, ya que al trabajar con presiones
pequerias, el sistema alcanza temperaturas de ebullicibn menores a esta

temperatura.

Para llevar a cabo la destilacion se empled un matraz de tres bocas con capacidad
de 1000 mi, un agitador magnético, una canastilla térmica y un termdmetro
digital. Se colocaron tres condensadores en serie, €l primero se conectd a la linca
de vacio del laboratorio; el segundo a un bafio con capacidad de cuatro litros, que
contenia 75% de agua y 15% de etilenglicol y el tercero era un dedo frio que
mantenia temperaturas bajas con acelona y hielo seco. La alimentacion al matraz
se llevo a cabo por medio de un embudo. El volumen de mezcla fue de 400 ml en
todas las pruebas. También se empled una bomba de vacio y por medio de unos
capilares de diferente didmetro se podia establecer la presion deseada en el sistema,
las mediciones de la presidon se hicieron con un vacudmetro. Para mantener
cerrado el sistema y seguir el curso de la destilacion, se colocd en el destilado un
matraz con tres salidas. En cada salida habia un matraz bola con capacidad de 50
“ml, cubiertos con hielo seco y acetona, para recolectar los destilados a diferentes
tiempos. A estos se les determind el indice de refraccion, con el refractometro de
Abbe, con la finalidad de cuantificar la acetona recolectada; para ello se empled

una curva de calibracion elaborada en el laboratorio(Fig. 6.5).

Antes de alimentar la mezcla al sistema es recomendable verificar que no haya
fugas en los equipos, mangueras y unioncs. La unica entrada de aire permitida era
la de un capilar, la cual establecia la presion deseada en el sistema. Para comenzar
la destilacion, se encendia la bomba de vacio, esperdbamos a que se evacuara el

aire del equipo y una vez que se establecia la presion de trabajo en todo el sistema,
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se alimentaba la mezcla. Finalmente a los destilados se les determinaba la cantidad

de acetona y metanol presentes.

CURVA DE CALIBRACION
[R vs x mol acetona
T=25C

fndice de refraccidn
-
w
Y
o
|

¥ =1.32726+0.0384 X-0.00711 X2-0.00241 X*

1.330 4 R =0.99933
$D =2.98849E-4
N =11
1.325 4 P <0.0001
1.320 Y T T T r T v T T
0.0 0.2 0.4 - 0B 0.8 1.0

x mol acetona

Fig.6.5Curva de calibracién
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6.3 Ebullometria

Se empled el ebulldmetro de la figura (3.3) con la finalidad de determinar las
temperaturas al equilibrio y composiciones del liquido y vapor de la mezcla
acetona-metanol a diferentes presiones. En cada experimento se colocaron 100 ml
de mezcla en el hervidor. Para presiones por debajo de los 150mmHg se requeria
de un sistema eficiente de refrigeracién para condensar los vapores y para
presiones superiores a estaz, se necesitaron de resistencias para calentar el

hervidor.
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CAPITULO 7

RESULTADOS

7.1 Destilacién azeotrdpica

Tabla 7.1 Resultados de la destilacion azeotropica

% mol de Cloruro de Indice de refraccion final en el
Metileno hervidor
en la mezcla

70 1.3680
65 1.3760
60 1.3690
50 1.3670
30 1.3735
20 1.3775
10 1.3815

A medida que la destilacién avanzaba, el indice de refraccidon en los destilados
disminuia, o cual indicaba que la mezcla en el hervidor era cada vez mas rica en
acetona. §in embargo, el procese de separaciéon no se termind debido a la gran

cantidad de clorure de metileno que se requeria para separar el azeotropo original,




RESULTADOS 91

7.2 Efecto de la presion sobre el azedtropo acetona-metanol

La siguiente tabla reporta los resultados obtenidos durante las destilaciones a

diferentes presiones.

Tabla 7.2 Resultados de la destilacion del sistema azeotropico acetona-metanol a
prestones reducidas

Presion Presién | Xpeso acetona Intervalo de % Volumen
manométrica | absoluta en los termperaturaséde destilado
(mmHg) | (mmHg) | destilados oC

120 465 0.8967 41.0 - 46.5 49.00

375 210 0.9025 12.0 - 300 60.00C
0.8967 12.0 - 322

375 210 0.9378 20 - 39.0 26.25
0.9319 19.8 - 12.2

450 135 0.9289 129 - 146 28.00
0.9025 14.7 - 16.7
0.9172 26.1 - 143

450 135 0.9025 14.7 - 15.7 35.30
0.9025 15.9 - 16.7

450 135 0.9319 200 - 11.7 18.25

470 115 0.9025 130 - 120 | =-mm---
0.9025 219 - 5.1

510 75 0.8873 52 - 59 21.75
0.8732 59 - 270
0.9325 21.1 - 13.0

510 75 0.9325 54 - 38 50.97
0.9325 46 - 45

550 35 0.9910 -5.0 - -10.0 43.00
0.8226 -10.0

550 35 0.9172 17.8 - -160 21.00
09319 17.1 - -12.0
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550 35 0.9378 -123 - -11.6 45.75
09172 -79 - -55
0.9378 16.6 - -10.4

350 35 0.9319 -94 - -33 | 63.25
0.8732 -24 - 04

570 15 0.9613 -27.7- -23.6 3.25
0.9378 20.1 - 3.6

570 15 0.9378 -3.0 - -14.0 23.25
0.9466 -15.5- -23.6

571 14 0.9613 -6.0 - -18.0 18.50

572 13 0.9762 -220 - -26.4 6.36
0.9673 -22.3 --27.0
0.9970

572.2 12.8 0.9613 41.00
0.9762

#hlos intervalos de temperaturas reportados, corresponden a las temperaturas a las cuales se
obtuvieron los destilados.

Se observa que a medida que se trabaja con presiones pequefias, el rompimiento
azeotrépico es mas eficiente. Sin embargo, las temperaturas de operacion alcanzan
valores por debajo de los —30°C, esto frae como consecuencia el empleo de
refrigerantes que puedan trabajar a temperaturas aiin menores para que logren

condensar los vapores y de esta manera no dafiar la bomba de vacio.

Al comparar la destilacién a presidn reducida con la destilacién azeotropica, el
primer proceso ofrece mayores ventajas respecto al segundo ya que no requiere de
energia, pues al alimentar Ia mezcla a temperatura ambiente se aporta la energia
necesaria para destilar y de esta manera el sistema no se subenfrie. Ademas, no
requiere de otros agentes quimicos, a 1os cuales posteriormente hay que darles un

tratamiento para separarlos.
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Para que el proceso logre un buen rompimiento azeotropico, sin tener que trabajar
a presiones muy bajas, que provocan un descenso brusco en la temperafura, es
recomendable operar con una columna de destilacion mas grande que la que se

utilizd en el laboratorio y Contar con un dispositivo de recirculacion.

7.3 [Ebullometria

Las condiciones de operaciéon no nos permitieron obtener muestras de liguido y
vapor en el equilibrio, ya que al introducir la jeringa, la presion del sistema se
alteraba. Por lo tanto, unicamente se determinaron las temperaturas de equilibrio a
diferentes presiones. No es recomendable que el equipo opere por un tiempo
mayor a los 20 minutos, porque dadas las presiones de trabajo tan pequefias, la
composicién de la mezcla de alimentacion cambia constantemente y por lo tanto

no es posible establecer las condiciones de equilibrio.

Tabla 7.3 Resultados de las condiciones de equilibrio determinadas en el ebulldmetro,
para diferentes mezclas de acetona — metanol

Presion del sistema Xmol acetona Temperaiura de equilibrio
(mmHg) en la mezcla de °C
alimentacion

85 Q.05 10.63-10.80

85 0.80 5.49-6.01
300 0.80 33.22-33.65
460 0.80 41.87-41.96
500 0.80 45.12-45.20
585 0.58 48.70-48.80
585 0.81 48.01-48.04
585 0.91 48.30
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CONCLUSIONES

Los resultados y las condiciones de operacion determinadas en laboratorio
permitieron evaluar la eficiencia de diferentes procesos para separar el azedtropo
acetona-metanol. La aliernativa de recuperacion mas apropiada ¢s la destilacion de
la mezcla a presiones menores a los 100 mmHg. El rompimiento azeotropico bajo
estas condiciones, obtiene 20-99 % mol de acetona en los destilados. Dadas las

presiones de trabajo (s100mmHg), la temperatura ambiente es suficienie para

operar el hervidor.

Sobre la alternativa anterior este trabajo explord tres modos de operacion para el
rompimiento azeotropico a presiones reducidas. El primer proceso es una
destilacion batch, que inicia con una carga a temperatura ambiente y se reduce la
presion en el sistema hasta alcanzar valores <100mmHg. Al operar de esta forma,
la destilacién comienza antes de alcanzar la presién deseada, parte del volumen
original de la mezcla destila sin romper el azedtropo y la composicion de los
productos en los destilados es semejante a la composicion de la mezcla original. A
medida que disminuye la presion en el sistema, aumenta la velocidad de
evaporizacion de las especies, por lo tanto, debe regularse la presién y

simultidneamente se controla 12 cantidad de condesados.

En el segundo proceso, se reduce la presion en el sistema (s100mmHg) y una vez
lograda la presion de operacion se inyecta la mezcla a separar a femperatura
ambiente. De esta manera la mezcla presente en el hervidor no se subenfria ya que
la alimentacién proporciona la energia necesaria para destilar. El volumen de
condensados y la velocidad de evaporizacién de la mezcla se controlan con el
suministro de carga al hervidor. En esta operacion las condiciones de equilibrio se
alcanzan rapidamente y las composiciones en los destilados tienen un alto

porcentaje de acetona.
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E} altimo proceso opera a presiones reducidas (s100mmHg) y con temperaturas
cercanas a las de equilibrio. Para eilo es necesario un hervidor rodeado por un
serpentin por el cual circule la mezcla de alimentacion, para que simultaineamente
disminuya la temperatura de esta corriente y el calor perdido sea aprovechado por
la mezcla contenida en el hervidor, de tal forma que ia mezcla de alimentacién
entre al equipo a una temperatura cercana a la temperatura de equilibrio y haya
un suministro suficiente de energia.

Se considera este tltimo proceso como el mas eficiente ya que las condiciones de
trabajo son cercanas a las condiciones de equilibrio. Ademds no hay una
sobrecarga de vapores, lo cual permite una operacidn segura. Fn este proceso se
obtienen altas concentraciones de acetona en los destilados ¥y no es necesario
suministrar energia adicional a la que proporciona la corriente de alimentacion.

Para Hevar a cabo esta operacion, se requiere de un control de flujo.

La destilacion azeotropica con cloruro de metileno (CHzClz) no es un proceso
viable ya que requiere mas de un 60% mol de este disolvente en la mezcla para
romper el azeotropo acetona-metanol, ademas intervienen otros dos procesos: la
extraccidn liquido-liquido para recuperar el cloruro de metileno y una destilacion
simple para separar el agua del metanol. El cloruro de metileno es sumamente
volatil 4 temperatura ambiente, lo cual dificulta su manejo. Sus vapores dafian el

sistema nervioso central y se le atribuyen propiedades carcinogénicas.
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