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INTRODUCCION

La operacion unitaria de destitacion es un método que se usa para separar los componentes de
una solucion liquida, que depende de Ja distribucion de estos componentes entre una fase vapor y
una fase liguida. Ambos componentes estdn presentes en ambas fases. La fase vapor se origina
de |a fase liquida por vaporizacion al punto de ebullicion.

El requerimiento hdsico para la separacion de los componentes por destilacion, consiste en que ia
composicion del vapor sea diferente a la composicién del iiquir._io con el cual esta en equilibrio al
punto de ebulticion de este Gitimo. La destilacidn se basa en soluciones en la que todos los
componentes son bastante volatiles, como soluciones amoniaco-agua o etanol-agua, donde ambos
componentes estaran también en ta fase vapor . Sin embargo, al evaporar una solucién de sal y
agua, el agua se vaporiza pero ia sal no. El preceso de la absorcion difiere del de la destilacién, en
cuanto a que uno de los compenentes de a absorcion es esenciaimente insoluble en la fase
liquida. Como ejempio de absorcion puede citarse el caso de 1a extraccion de amoniaco del aire
con agugz, donde el aire es insoluble en la solucién agua-amoniaco.

Los principales métodos de destilacién a considerar son los siguientes:

Desiilacion de equilibrio © repentina, e! segundo es la destilacion por jotes o diferencial y el tercero
es la destilacion simple con arrastre con vapor. Estos tres tipos de imponantes de destilacion se
verifican en una sola etapa o en un soio destilador y que no incluye rectificacion.

Otro método es el que consiste en el retorno de una parcion de condensado al destilador, Los
vapores se desprenden a través de la serie de etapas o platos, a contracorriente con respecto a los
vapores. A este metodo se le llama destilacion fraccionada, destilacion con reflujo o rectificacion.
Este método se usd en el modulo de destilacidn Pignat para elaborar el disefio de una practica de

destilacion continua.




RESUMEN

Al entrevistarme con el Profesor Antonio Valiente, para pedirle me hiciera favor de dirigirme la tesis

de licenciatura en Ingenieria Quimica, &l rostrd varios temas, de los cuales el que me intereso fue

&l de “Disefio de una Practica de Destilacion Continua en la Columna de Pignat aplicando el

método de Mc Cabe and Thiele".

En dicha columna los alumnos realizan la separacion de una solucién de efanol agua al 35% en

peso, en donde se obtiene un destilado de 80% y residuos de 11%. E!l namero de platos tedricos

calculados fue de 3 como maximo. En este trabajo no se hizo el calculo de platos reales. Si se

cambia la columna de platos por una columna empacada y aplicas también el método de Mc Cabe

and Thiele el nimero de platos aumenta a 9. Siendo la concentracion la misma de 35% la pureza

en el destilado es de 92%. Lo anterior nos permite conocer gue con tres platos tedricos es menorla

pureza en el destilado, ya que al cambiar la columna el aumento en platos tedricos y concentracion

os considerable. Estos resultados experimentates nos permite realizar los balances de masay

energia, hacer calculos y determinar graficamente el numero .de platos teoricos.

Lo descrito anteriormente es un bosquejo de lo que se trabajo en |as do columnas de separacion,

siendo |z columna empacada la que aportd mejores resultados para la separacién de la mezcla

efanol-agua.

De aqui surgen preguntas tales como:

¢ Porqué se recupera mayor porciento en destilado en una columna de empague, que en una
columna de platos?

:Como influyen los didmetros de la columna, la altura, el empaque, las caracteristicas del fiuido,

eic.?

El profesor de laboratorio es el que debe dar respuesta satisfactoria a éstas y mas interrogantes

que surjan.




CAPITULC UNO
1.0 Generatidades sobre el métedo de Mc Cabe and Thiele
1.1 Antecedentes
El método de Mc Cabe and Thiele fue presentado en la revista “ Industrial and Engineering
Chemistry * en 1925 y se ha utilizade desde entonces con algunas modificaciones tanto
Para el cdlculo de columnas de destilacién como para columnas de absercién y extraccion.
1.2 Explicacion

Consideremos una columna de rectificacion que trabaja a régimen permanente y en ia que
se esta destilando una mezcla binaria ideal. Si L, es |a alimentacion, Lg del liquido

destilado y L¢ los fondos y si las cancentraciones del componente mas volatil en cada una




de las corrientes mencionadas son X, , Xp ¥ Xe entonces de acuerdo al siguiente dibujo.

Ln, Xp Lo, Kgmol

LA‘Kg—mgl LA'XA

Kgmol
h

LeXe |,

Fig. 1.1 Esquema de una columna de destilacion.




Los balances de materia queda en masa y luego se convierten a base molar:

La=Llp+ Le Balance total {(1.1)

Ls Xa= LpXp +L gX;  Bafance parcial {1.2)

Para el disefio de estos aparatos se divide [a columna en dos secciones superior o de
rectificacién y la inferior o de agotamiento. Las secciones estan separadas por el piato de
alimentacion,

Aplicando a cada una de las secciones et balance total y parcial de materia y numerando les piatos

en sentido descendente tendremos:

1.3 Para la seccion superior { plato n)

1 « » Lo %o

Ghe
La, Xq

Figura 1.2 Diagrama de la seccion de enriquecimiento

Gni=LatLlp (1.3
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Glemi = Lnxn + LDXD (1 .4)
L, Lo% (1.5)
Yo =g Xt g
n+1 n+i
1.4 Para la seccidn inferior ( plato m )
G, X Lenet o Kot

Fig. 1.3 Diagrama de la seccidn de agotamiento

Le + Gm = Linet Balance total {1.6)

Lg X¢ + Gm Ym = L me1Xme1  Balance parcial (1.7)




_ L, 3 L (1.8)
Ym = [a‘:}xmﬂ “[G_}(F

Las ecuaciones ( 1.5) y { 1.8 ) anteriores nos relacionan la concentracion del vapor procedente de
una etapa con fa del liquido que llega a ella procedente de la etapa o plato inmediatamente
superior y reciben el nombre de lineas de operacion.

En general G y L varian a lo largo de la columna y para determinar la relacion entre ambas seria
necesaria la aplicacion de un balance de energia en el plato correspondiente. Para el plato“n*

ese balance seria:

Ln‘i Gn

T

b Gao

Fig. 1.4 Piato“n*

Gn+1 Hn+1 + Ln+1Hn+1 = Gan +Lan + Qp + AHm ( 1.9 }




en donde las “ H " representan las entalpias, AHn el calor de mezclado y Q, el calor perdido por
conduccitn, canveccion y radiacion.

A menos que L, ¥ L, sean constantes, las lineas de operacién son curvas, sih embargo, en
ciertas situaciones L, y Ly no varian.

Para que esto suceda se debe reunir las condiciones siguientes:

a) Que no existan perdidas de calor.
b) Que no haya calor de mezcla

¢) Que el calor de vaporizacion sea constante e independiente de la composicion.

La condicién a) se consigue con una columna bien aislada. La segunda se obtiene cuando se
trabaja con sistemas ideales o sea aquellos Gue no presentan calores de disolucion. La tercera
condicion se obtiene cuando se trabaja con parejas de liquides similares y puntos de ebullicion
cercanos y gue por lo tantc tienen calores latentes semejantes ( x = calor latente }.

Si se acepta que los calores latentes de ias substancias A y B son iguales, (.= 7g) el calor de

vaporizacion de una mol de cualquier mezclade Ay Bes independiente de la concentracion y por

lo tanto:

An = Aot (1.10)
Gn = Ghay (1.11)
La= Loy (1.12)

Lo cual indica que cuando se evapora un mol de mezcla liquida se debe condensar un mol de
mezcla gaseosa . La tercera condicion se obtiene con sistemas ideales, que son aquellos que no

presentan calores de disolucion .




Si se presentan las condiciones anteriores se puede aplicar el método de Mc Cabe and Thiele, gue

es un método matematico grafico. En el que las lineas representadas por las ecuaciones (1.5}y

(1.8)  {lineas de operacion) se grafican junto con la linea de equilibrio ( graficaxvs y) .

El método puede entonces usarse para obtener el nimero de platos ideales requeridos para

obtener una separacién dada.

En aguetlos en que no se puedan hacer las suposiciones anteriores sera necesario usar el meétodo

de Ponchen y Savarit |, ver al final bibliografia.

Nota

£l método Mc Cabe and Thiele , también puede usarse para cbtener scluciones aproximadas en

sistemas ne ideales.

Cuando se hace la siguiente consideracion,

Lo = constanteyque (Lsﬂl = constante

nri m

Las ecuaciones

(1.5)

{1.8)
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representan las ecuaciones de las lineas rectas pueden colocarse en un diagrama X,Y.

15 Seccion de enriquecimiento

Se llama asi a fa seccion que se encuentra por arriba de la alimentacion y en donde se lleva a cabo
el enriquecimiento el vapor en el componente mas voiatil.

Tomando la ecuacion (1.5) cuando x,=0

L
—__D
y!‘l+1 - XD

Gm—i

cuando X, = Xp

L L
— 4] o] —
Yna= +XD_G —Xp =X%p
n+t n+1

La ecuacion anterior indica que |a linea de enriquecimiento pasa por los puntos,

{ .
O.LoXp y {Xp.%p) con una pendiente gual a L,
Gn+1 Gﬂ+1
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Los puntos se muestran graficamente en la figura 1.5

]
i
'
]
'
‘
]
]
]
'
1
]
1
'
i
i
'
'
1
'
t
]
|
|
]
]
]

X X

Fig 1.5 Representacion gréfica de la linea de enriquecimiento

El valor de la pendiente depende del refiujo {el liquido que se regresa a la columna para procurar

siempre el contacto entre los vapores y el liguido dentro de la rectificacion.




Si se hace un balance para fa primera etapa:

Gy

4

A
v

|

Figura 1.6 Diagrama de la primera etapa mas el condensador.

Gi=Lo+lo (1.13)
pero L—":R (1.14)
LD

siendo R {a relacién de :eflujo externo

G, =RL, +L,
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G, =L(R+1) (1.15)
Gy, = LoXo +hpXp
(L), (L
Y, = =P X, | =2 X
AN YA
LyR L
= Xy +
LR+ LR+ C
R
Yi={g = Xt Xo 118
R+1 R+1) (1.16)

esto se puede extender para las otras etapas por o que fa ecuacion (1.5) se puede expresar como:

R Xp
==X 1.7
Yo (R+1) "+(R+1) (1.17)

que es otra forma de representar la linea de operacion en ta seccién de ensiguecimiento.
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1.6 Seccion de agotamiento

Se ltama asi a la seccion inferiot de |a torre que se inicia a partir del plato de alimentacion hacia
abajo y en donde se lleva a cabo el enriquecimiento del liquido en el componente menos volatil.

De la ecuacidn (1.8) se tiene que:

o0 sea la ecuacion de agotamiento es una recta con pendiente (L-./Gg) que pasa por el punto

{xF, %) -

X
Fig. 1.7 Localizacion grafica de la linea de agotamiento
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La linea de agotamiento se debe unir en algln punto con la de enriguecimiento. Este punto varia

de acuerdo con Ja forma en que se introduce la alimentacion en la torre.

1.7 Etapa de alimentacion

Se llama etapa de alimentacidn al plato de la torre en ei gue se alimenta ia mezcia a ia columna.

Si se considera una columna de destitacion simple |, e dnico camiio que ocurre al ir de la seccion
de enriquecimiento a a de agotamiento es en 1a alimentacion. El métedo utilizado por Mc Cabe and
Thiele para examinar ef efecto de la alimentacidn sobre los flujos internos de la columna es utilizar

una cantidad llamada "q" definida por:

_ calor necesario para conveitit una mol de alimentacion a vapor saturado (1.18)
calor molar de vaporizacién en la atimentacion

o sea que "q" representa las moles de liquido saturado formadas en la etapa de alimentacidn por
motl de alimentacién.

Por lo tanto para una alimentacion consistente en:

Liquido subenfriado g>1
Liguido saturado g=1

Alimentacion parte liquido y parte vapor 1>q>0
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Vapor saturado q=0

Vapor sobrecalentado q<0

Un balance en la etapa de alimentacion daria: (ver fig. 1.8)

Lot Hra l T Gn,Ha

Lo, Ho ——

' Lm,Hml T Gmw -Hm

Fig. 1.8 Etapa de alimentacién m & n

Balance de energia

LAHA + Ln+lHn~1 + GmHHmH = Gan + LmHm (119)
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LAHA = Hn(Gn - Gm+1)+ Hm (Lm - Ln+‘.) (120)
Ya que Hn=Hm*1 yHm=Hn+1

Balance de materia
Ly +Lo+G, =G, + L, (.21

(Gn—Gmd):(Lnﬂ—Lmﬁ L, (1.22)

Colocando ia ecuacién {1.22) en la ecuacion {1.20) se obtiene:
LAHA = Hn(LA + (Lnu a Lm ))+ Hrn(Lm - er)
LA (HA - Hn) = (Hn - Hm XLnM _Lm)

LA(HA _Hn) — -L
~ *n+1 m
(Hn *Hm)

pero de la definicién de "g”

Ha -H,

R,




_qLA = (Lnﬂ_[-r\) {1.23)

L,=L,+aL, {1.24)

sustituyendo la ecuacién(1.24) en la (1.22) se obtiene por lo tanto:

Gn = Gmd + (1- q) LA (1.29)

Para poder encontrar el lugar de todas las posibles intersecciones de las lineas de agotamiento

con la alimentacidn se requiere que todos los x, y sean idénticos.

Para enriguecimiento.

L L
Yo = = Xp + == Xp (1.5)
C';nﬂ Gn-ﬂ
Para agotamiento
L
— —m- _ F
Yma = G, Xt G, Xg (1.8)

La ecuacion {1.5) menos la ecuacién (1.8) nos da:
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X
9 y_Xa

qg-1 g-1

(1.27)

La ecuacion (1.27) es |a linea de alimentacion y proporciona todas las intersecciones posibles de
tas lineas de agotamiento y rectificacion. Esa finea intercepta a la diagonal en (x=y) y al eje de ia

yen el punto x./(g-1). Véase la figura siguiente:

E

>
»

Xa X

Fig. 1.8 Dibujc de la linea de alimentacion




1.8 Procedimiento general para el caiculo de los platos ideales.

El procedimiento que se presenta a continuacidn permite calcular las etapas de equilibric para una

mezcla binaria a partir del trazo de las lineas de enriquecimiento, agotamiento y alimentacién.

Primer paso

En el diagrama de equiligrio se grafica la linea de enriguecimiento.

Yo = S < 0% (1.5
Gnﬂ Gn'\
o
xD
= — ¥ L a—= 117
TR 30 TR a1



b2
b

Xo X

Fig. 1.10 Trazo de la linea de enriguecimiento

Segundo paso.

Trazo de la linea de alimentacion
La linea de alimentacion se puede trazar rapidamente sabiendo que ésta pasa por los puntas

X=y=xa, Y=xaf(g-1). Verfig. 1.1,




~—

al 4

vl

Fig. 1.11 Trazo de la linea de ahmentacion
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Tercer paso.
Trazo de la linea de agotamiento.
Y '
'
'
]
H
' h
1 Ll
1 1
1 ll
1 1
: :
Gt - . '
el : ' |
: | :
*e Xa X

Fig. 1.13 Trazo de |a linea de agotamiento
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Cuarto paso

Una vez trazadas las lineas de operacién sobre el diagrama de equilibrio, se procede a dibujar los

platos tedricos comenzando desde arriba.

Fig. 1.13 Trazo de los platos ideales

1.8 Eficiencia de etapa

El concepto de stapa ideal estd basado en la suposicion de que todo el vapor saliente de la etapa

estd en equilibrio con el liquido que deja la misma stapa.

Una etapa real que produzca un vapor que esté en equilibrio con o! liquido qus la deja, se dice que

tiene una eficiencia del 100%, &=
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Las etapas o platos reales tienen eficiencias menores.

La obtencion de la eficiencia de una etapa es un calculo compiicado que depende de la disposicion

gecmétrica del plato y del tipo de dispositivo de contacto usado y que escapa al proposite de este

trabajo. Si se desea obtener mas informacién se puede consuitar alguno de los libros

recomendados al final de este trabajo.

La eficiencia mas simple y sencilla de aplicacion es la eficiencia global o total que define como el

némero de etapas ideales requeridas para un proceso dividido entre el nimero de etapas reaies

necesarias.

1.9 Refiujo total y minimo para el método de Mc Cabe and Thiele

Para destitar una mezcla binaria formada por los liquidos A y B por regla general se especifican, las

condiciones de la alimentacion y las composicicnes deseadas de los destilados y los fondos, Con

elio se debe indicar el nkmero de platos tedricos necesarios, sin embargo estos dependen de las

lineas de operacion y para fijar estas se debe especificar la relacion de refiujo R= Llp .

De la retacidn anterior, se dice que parte del liquido volatil se regresa a la columna que es a lo que

se llama reflujo, siendo este L,, y L es el destilado obtenido en la separacién de la solucién

acuosa.
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Una de las condiciones limites que puede presentarse es la del reflujo total o sea cuando no se

saca ningun producto por el domo y todo el liquido condensado que se obtiene se vueive a

introducir en la columna, teniendo por eflo necesidad de cerrar su alimentacion para evitar

su inundacion, pues la columna debera continuar operando en las mismas condiciones que se

tendrian en operacién normal.

Con esa condicion Lp=0

y por tanto G, =L,

y la linea de operacidn

2 Xp * o Xg
Gn+1 Gnﬂ
y"+| ::_n Xn + 0
' le-1= Xn
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© sea la linea de operacidn de la seccién de enriquecimiento se transforma en linea diagonal de

45°. El nimero de platos te6ricos que se requieren se obtiene como antes, escalonando los platos

del destilado hasta los fondos.

xu x'\ x“

Figura 1.14 Platos minimos

Como se observa en el diagrama esto proporciona el niumero minimo de platos que puede

utilizarse para obtener cierta separacitn, pero da méximo condensador y rehervidor y no se

obtlene produccién ni como destilado ni como fondos.
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Esta condicién de operacién a reflujo total es muy frecuente al empezar a arancar una columna da
destilacién.

La otra condicién limite es la del lamado refiujo minimo. A menor reflujc se obtiene més producto
pero esto provocara un aumento en el nimero de platos.

E! reflujo minimo se obtiene cuando el ndmero de etapas tiende a infinito, Cuando las lineas de
operacién tocan a la linea de equilibric se produce un punto en donde &l numero de escalones
requeridos se vuelve infinite. En esas condiciones se puede deteminar graficamente el reflujo

minimo. Ver figura 1.15

&

Py

1]
-
e - — -

19

Xe Ny

Figura 1.15 Reflujo minimo




1.10 Columnas de relleno

La colurmna de rectificacién o rellenc consiste en una torre liena de lo que denominamos cuerpos
de refleno, que permite e! contacto intimo entre el ligquido y su vapor, al desplazarse el liquido
sobre la superficie de los cuerpos de relleno en contracorriente con el vapor.

Comparando el funcionamiente de una columna de plates con un relleno, se observa que en la de
platos hay una variacion discontinua de la concentracion de un plato a otro, mientras que en 2 de
relleno esta variacion es continua a lo largo de toda la columna.

tos balances de materia entaipia apticadas a las cclumnas de platos son igualmente aplicables a
las de relleno, teniendo en cuenta que aqui hay que referidos a un elemento dferencial de volumen
imitado por dos secciones normales de la tofre infinitamente proximas.

La relacion entre la composicidn del vapor y la det liquido en un punto de |a columna situado por

encima de ta entrada de la alimentacién viene dada por:

L. i,
= —X+—=X 1.28
y=gx+g % (1.28)

Siel punto esta por debajo de la entrada de la alimentacién entonces:

yzax+—r7XF (129




1.11 Altura equivalente

Se denomina aitura equivalente a un plato tedrico (HETP) a la altura de relleno necesaria para que
las concentraciones de! liquido y el vapor que salen de él sean |as correspondientes a las
condiciones de equilibrio. Esta magnitud hay gue determinaria experimentalmente, y es funcion det
tipo y tamado del relleno, de los flujos del liquide y vapor v, para aigunas mezclas, de su
composicion; por tanio, es necesario disponer de un gran nimero de datos experimentales para su

aplicacién al calculo de estas columnas, y de aqui que actualmente se tienda a prescindir de su

empieo.
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CAPITULO DOS

2.0 Descripcién de!l equipo

2.1 Médulo de destilacién tipo didactico que consta principalmente de una columna de
platos y una columna empacada intercambiables. La columna de platos tiene las siguientes:
dimensiones 12 ¢m de didmetro nominal didmetro intemo de 10 ¢m ¥ 2 m de altura. Esta figura se

muestra a continuacién,

Figura 2.1 Mddulo de destilacidn Pignal




33

2.2 Platos tipo burbujeo

La columna de rectificacién consta da tres secciones de platos tipo burbujeo. A continuacién en ia

figura 2.2 se muestra una saccién de platos.

Fig. 2.2 Seccitn de platos de vidrio tipo burbujeo

Cada plato sirve para el contacto vapor iquido. Los platos sen de vidrio, que estén conectados en
la parte superior e inferior por un capilar respectivamente, de aproximadamants, 0.4 cm de

diametro. Cada plato estd provisto de lo que es una cachucha de vidrio y en su interior un tubo de
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2 cm de didmatro, con un arco en el berde superior, su didmetro es de 2 cm aproximadamente. Por
cada plato circula el vapor que viene del plato inferior y otra para el liquide que viene del plato

superior.

2.3 Calderin

Estd conectado a fa columna en la parts inferior de ésta. El calderin consta de un matraz de 8 litros
de capacidad, en el interior de! matraz esta colocada una resistencia de inmersion a fondo para ef
calentamiento de la solucién etancl-agua diferentes concentraciones de porciento en peso. Ver

figura 2.3.

Figura 2.3 Calderin
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2.4 Refrigerante del médulo de destilacitn

En ia parte superior de la columna esté colocado el refrigerante vertical para condensar jos
vapores. El reflujo que llega a la columna se hace mediante un distribuidor que se controla con una

vatvula que estd conectada a la linea de destilados.

Refrigerante, Figura 2.4

Fig. 2.4 Refrigerante de la columna de destilacion
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A continuacién se muestra el diagrama de flujo del sisterna refrigerante.

Fig. 2.5 Diagrama de fiujo del refrigerante

2.5 Traduccién del diagrama de flujo

16 Pieza de acero Inoxidable. Abastecimiento Agua Destitacion
18 Medidor de Caudal

19 Reductor de Presion de Agua

21 Vatvula con Aguja Latén %"

22 Vélvula con Aguja con Latén 3/8"

24 Sonda de Temperatura PT

28 Tubo Flexible didmetro 6 X 8 mm

31 Tubo Flexible de Vinilo Armado 12 X 19 mm

36 Mantmetro en forma de U
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2.6 Recipientes de destilados y fondos

{os destilados y fondos se recogen en sendos recipientes de 201 pasando antes por el

refrigerante. Figura 2.6

Figura 2.6 Recipientes de destilados y fondos
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2.7 Bomba de dosificacion

Para |a alimentacién se tiene una bomba dosificadora que opera en forma digital como se muestra

en laimagen 23.7.

Fig. 2.7 Bomba dosificadora digital
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2.8 Precalentador de alimentacion

Es un intercambiador de calor de acero inoxidable con valvulas de vaciado, tres valvulas de

abastacimiento y collar calentador de 300 w. Figura 2.8

Figura 2.8 Precalentador de la alimentacién
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2.9 Perilla posterior de encendido

Al lado derecho de la columna se encuentra un tablero con control digital. En la parte posterior de

hay una perilla con un candado, que se.debe quitar para girar [a perilla de encendido. Fig. 2.9

Figura 2.8 Perilla de encendido de la columna “Pignat”
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2.10 Tablero digital

En éste se encuentra un sistema digital de marcha general, calefaccién, precalentamiento, bomba

dosificadora, paro y paro de emergencia. Figura 2.9

Figura 2.9 Tablero digitat
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2.11 Sistema digital para e! reflujo

Este sistema digital es para trabajar con el reflujo de operacién de la columna de platos. Consta de
dos caritulas con seis teclas cada una. Ademds una perilla en medio de las os carétulas que

marca el reflujo, paro y trasiego. Figura 2.10.

. \ ~OALELD

[ plape b

.

Figura 2.10 Sistema digital de refiujo
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2.12 Registro de temperaturas

En el tablero también se registra las diferentes temperaturas de la mezcia binaria a lo largo de la
columna, temperatura de entrada y salida de agua del condensador, temperatura del calderiny

temperatura de precalentamiento. Figura 2.11

Figura 2.11 Registrador de temperatura
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2.13 Recipientes de alimentacion, fondos y destilados

Son tres recipientes con capacidad para el de alimentacion 251 y jos de fondos y destilados de 20

litros cada une. Figura 2.12

Figura 2.12 Recipientes de alimentacion, fondos y destiados

Esta es una descripcidn sucinta de la columna de platos * Pignat”. Respecto a la columna

empacada las dimensiones son similares a la columna de Pignal.
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Lista de componentes (columna de Pignat)

1

HOWON

10
11
12
13
14
15
16
17
18
19
20
21
22

Hervidor DN 20050
Tubo recto DN 50 L =350
Tubo recto DN 50 L =200
Ceabeza de reflujo Magnético
Condensador DN 50 de Acero Inoxidable
Soporte de Acero Inoxidable
Soporte de Acero DN 50 Interior
Brida de Acero Inoxidable
Funda termo DN 15/TB
Bri9a de Acero Inoxidable BX 15-1/4
Tapdn Multiknit de Acero Inexidable DN 50 tipo laboratorio
Calentador a inmersion fondo de cuva 200w
Carga calentadora de 200w
Matraz de dasagiie DN 50 6 |G
Matraz de Destilado DN 50 .6 1G
Pieza de Acero Inoxidable. Abastacimiento Agua de Dastilacién
Pieza de Acero Inoxidabls. Vuelta Agua de Destilacion
Medidor de Caudal 4/400 n-DN 15
Reductor de Presién de Agua
Vélvula Manual 3 vias didm. 8 mm
Vilvula con aguja latén ¥ G

Vélvula con aguja laton 3/8
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23 Valvula Manual Monotloc ¥4

24 Sonda de temperatura PT 100 L=200

25 Sonda de Temperatura PT 100 L* 150

26 Sonda de Temperatura PT 100 L=100

27 Flexible de PTFE didm, 8x10mm

28 Flexible PTFE didm. 6x8 mm

29 Flexibla de Vinilo Armado didm. 12x9

30 Calorifuo desmontable

31 Flexible de Vinilo Ammado diam 15x23

32 Recipiente cuadrado 20 |

33 Recipiente cuadrado de 101

34 Refrigerante de desagile 316 D=13.5

35 Regrigerante AP de Acero Inoxidable 316L

38 Mandmetro en forma de “U” a 2T8L=450

37 Regleta Flexible deAcero Inox. Dividida 2 lados= 500
38 SVL capuchén comedero 42

39 Precalentador de Acero Inox. A resistencia Eléctrica
40 Bomba Dosificadora PTFE 16 h Gamma

44 Estructura Soporte de Destilacién DN50 manual

45 Caja de Controt
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3.0 Descripcion dei sistema binario etanoi-agua

A
=)

Equilibrio figuido-figuido .

Si se afiade cantidades de etancl a un recipiente que contiene agua pura se observa que la mezcla
obtenida permanece como una fase liguida, independiente de fa cantidad de etanol que se afiada.
tos dos liquidos son completamente miscibles.

£n contraste con este comportamiento, si se afiade agua al nitrobenceno, se forman dos capas
liquidas; ia capa de agua contiene solo unas trazas disueltas de nitrobenceno y la capa de
nitrobenceno, unas trazas disueltas de agua. Los liquidos de estas caracteristicas son inmiscibles.
Si se afiade pequefias cantidades de fenol al agua, el fenol se disuelve primero para formar una
fase total sin embargo, en. algin momento de la aaicidon el agua se satura y una adicidn posterior
de fenol conduce a la formacion de dos capas liquidas, una fica en agua y la ofra en fenol. Tales
liquidos son parcialmente miscibles. Dedicaremos nuestra atencion a estos sistemas.
Consideremos un sisterna en equilibrio que contiene dos capas liquidas, dos fases liguidas,
Supongamos que una de esas capas liguidas es un liquido puro A, |a otra capa es una solucién

saturada de A en el liquido B. La condicién termodinamica para el equilibrio es aquel potencial

quimico de A { pa) en la solucion, sea igual al petencial del liquido puro (1a%). De manera que;

W= B’ O sea

Haepta® =0 (3.1)
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Establezcamos primero si la ecuacion (3.1} puede ser satisfecha por una sclucién ideal. En una

salucion ideal debe cumplirse con la siguiente ecuacién.

W = (T.p)+ RT Inx, (3.2
o también la ecuacion siguiente;
w, - i, =RTInx, (3.3

Es obvio que RT In x, nunca es cero, a menos que la mezcla de A y B tenga x,=1, esto es, a
menos gue la mezcla no contenga B, En la figura 3.1 p,-u,’ esta representado contra x, parala
solucion ideal (finea continua). E! valor de t,1,° =0 es negativo para todas las composicicnes de la
solucion ideal. Esto implica que A puro puede transferirse siempre a una solucion ideal con
disminucidn en la energia libre.

En consecuencia, tas sustancias gue forman soluciones ideales son completamente miscibles
entre si. Para una miscibilidad parcial, el valor de p.-u,° corespondiente a una composicién

intermedia de la solucidn tiene que ser cero; asi ua-p;’ debe seguir una curva discontinua como la




50

Que se muestra en la figura 3.1

=
a
i
®
L

—————
-

0

Figura 3.1 Potencial quimico en una solucién ideal

En el punto x.' el valor de ,-y,” s cero v el sistema puede existir como una solucién que tiene
una fraccién molar A= X, ¥ una capa separada de liquido purc A, El valor X, es ia solubilidad de A
en B expresada como una fraccién molar. Si la fraccion molar de A en B excediese este valor,
entonces la figura 3.1 mostraria que pe-1t" s positivo esto es, p .>u,’ . En esta circunstancia, A
fiuiria espontaneaments de la solucion al liquido puro A, reduciendo asi a x, hasta que alcanzase el
valor de equilibrio x'. . Los liquidos que solo son parcialmente miscibles forman soluciones que
estan alejadas del comportamiento ideal, como lo muestran las curvas en la figura 3.1.

En lugar de estudiar matematicamente este aspecto, nos limitaremos a la descripeion de los
resultados experimentales interpretados seguin la regla de las fases.

Supongamos que a una temperatura dada T, se aftade pequefias porciones del liquido A al liquido

B.
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La primera porcion de A se disolveria completamente, al igual que a segunda y !a tercera; los
puntos estacionarios se pueden representar en un diagrama T-x como el de la figura 3.2 que se ha

trazado & presion constante.

i

{

f

[]

» - i

- , I

] ahod tafedl

i oded ewnanl

[ 1

[ 1
g Neppr Fean)

ran

Figura 3.2 Sistema agua-fenol

Los puntos a, b, ¢ representan la composicién después de la adicion de tres porciones de A aB
puro. Como todo A se disuelve, esos puntos estén en una regidn monofésica. Después de afiadir
una cierta cantidad de A, se alcanza el limite se solubilidad, punto Iy Si se afiade mas A, se forma
una segunda capa, en razén de que A no se disuelve mas. La region a la derecha del punto |, es,
por tanto, una regién de dos fases. Lo mismo podria hacerse en el lado derecho, afiadiendo B a A,
Primero, B se disuelve para producir un sistema ( de una fase) homogéneo) , tos puntos d, e, f. El
{imite de solubilidad de B en A se alcanza en | . Los puntos a ta izquierda de |; representa un

sisterna de dos fases. En la regién entre |y y | coexisten dos capas liquidas, llamadas soluciones
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conjugadas, Las capa |, es una solucién saturada de B en A . Si el experimento se realiza a
temperaturas mas altas se obtendrian diferentes valores limites l':, y 'l'z_ . El diagrama T vs x &n un

sistema agua-fenol se indica en la figura 3.3.

=hh R

Figura 3.3 Sistema agua-fenol

Al aumentar la temperatura , aumenta la solubilidad de cada componente en el otro. Las curvas de
solubilidad se unen suavemente a la temperatura superior de cosolucién, denominada también
temperalura critica de solucion, t.,. Encima de L, agua y fenol don completamente miscibles.
Cualgquier punto “a” debajo de la curva, es e} punto estacionario de un sistema que consta dos
capas diluidas: Ly de composicién |, y L de composicién |, . La masa relativa de las dos capas

viene dada por la regla de la palanca, mediante la relacion de los segmentos de la linea de enlace

(19
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moles de |, _{al;)

moles del, (al,

Si se aumenita la temperatura de este sistema, el punto estacionario sigue la linea punteada aa; L,

se enriquece en fenol y L en agua. £n la medida en que aumenta la temperatura, la relacion:

(a__z)
@)
aumenta; L, disminuye. En el punto a’ desaparece la Ultima traza de Ly y €l sistema se hace

homogéneo.
Existen sistemas en los cuales la solubilidad disminuye con el aumento de la temperatura, En

algunos de estos sistemas, se observa una temperatura inferior de cosolucién, La figura 3.4 indica

esqueméticamente el sistema trietilamina-agua.

—
-
&
~
N
[

B L |

1857 ==

Agua Trietilamt

R

Figura 3.4 Temperatura inferior de cosolucion
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La temperatura de cosolucién més baja es de 18.5 °C. La curva es tan ptana que es dificil
determinar la composicién comespondiente a la temperatura de cosolucion parece ser en pesc un
30% de trietilamina.

Si se calienta una solucién con un punto estacionario “a”, permanece homogénea hasta que la
temperatura es ligeramente superior a los 18.5 °C; en este punto &' se divide en dos capas. A una
temperatura mayor a°, las soldciones tienen {as composiciones dadas porl, yb. Conbaseenla
regla de la palanca, |, estard presenie en una cantidad algo mayor que |, .

En general, los pares de liquidos que presentan diagramas de solubilidad de este tipo tienden a
formar compuestos débilmente ligados; esto mejora la solubilidad a temperaturas bajas. En la
medida que aumenta |a temperatura, e! compuesto se disocia y disminuye la solubilidad mutua.
Algunas sustancias poseen ambas tempeératuras de cosolucion. El diagrama para el sistema agua
nicotina esta representado en el esquema de la figura 3.5. La temperatura inferior de cosclucion es

de 61 °C y la superior de 210 °C, ambas aproximadamente.

2117

ig

(MM

Jes) Nicotina

Figura 3.5 Temperatura superior e inferior de cosolucion
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Dos fases estan presentes en todos los puntos dentro de la curva, mientras que los puntos fueran
de la misma representan estados homogéneos def sistema.

La regla de las fases para un sistema a presién constante es F'=C ~P +1, enlacual F'es el
nimero de variables, ademéas de la presidn, necesarias para describir el sistema. Para un sistema
de dos compenentes, F’' = 3 —P. Si hay dos fases, se requiere solo una variable para describir e|
sistema. Si se describe la temperatura en la regién de dos fases, las intersecciones de

la linea de unitn con la curva nos dan las composiciones de ambas soluciones conjugadas.
Analogamente la composicién de una de las soluciones conjugadas es suficiente para determinar
la temperatura y la composicion de fa ofra solucion conjugada. Si solo hay una fase presente,

F'=2, y se debe especificar tanto la temperatura como la composicidn de la solucidn.

3.2 Destilacion de liquidos miscibles parcialmente miscibles

La discusién en la seccién 3.1 partié de la suposicion de que la presién era 1o suficientemente alta

como para no formarse vapor en el intervalo de temperatura que interesa. Por esta razdn, las

curvas liquido- vapor se omitieror: en los diagramas. En la figura 3.6 se indica una situacidn tipica
"de bajas presiones en la cual también se muestran las curvas de liquido-vapor, atin con el

supuesto de que la presién es bastante alta. En la figura 3.6 no presenta ningln problema nuevo

para ser interpretade.

Las porciones superiores e infericres del diagrama se pueden analizar independientemente

empleando los principios descritos anteriorments.
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La miscibilidad parcial a bajas temperaturas implica por lo general, aunque no siempre, un

azebtropo de ebullicién minima, tal como se indica en la figura 3.6

Vupeor

Liguido

Figura 3.5 Destilacion de liquidos parcialmente miscibles

3.3 Uso de las ecuaciones de Raoult

Esta ley segun Raoult dice que la presién de vaper Py del disolvente 1 es igual a su fraccion
molar en ta solucién multiplicada por la presidn de vapor de! disolvente puro. Puede formularse
una expresion parecida para la sustancia 2 de la mezcla,

En 4lgebra este se plantea como sigue:

P, =x,P¢
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Py =x,P;

Para una mezcla binaria aplicando la ley de Raoult

Si
P1 = pAL
Pe = Pa

-~

La fraccién x estd en porciento en peso ahora se cambia a fraccionmol X
pAL + paL = Pr

En donde:

P, = presion parcial del liquido A

B, = presion de! liquido B

P, = presion total

Py = presion de vapor del liquido A
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R, = fraccién mol del liquido A
%, = fraccion mol del liquido B

P,° X, + PSR = Py

Si la mezcla es no ideal, entonces:

PaRata+Pe X, vy = P;
Endonde yay 78 Son los coeficientes de actividad del liguido A y del Liguido B respectivamente

que dependen de las concentraciones molares

3.3 Equilibrio

Una solucidn estara en equilibrio con sus vapores cuando las presiones parciales de sus

componentes en fase liquida y vapor son iguales..
PAL =TVac
Si ol sistema es ideal se puede utilizar las leyes de Raoult y Dalton para dar:

¥, = fraccién mo! de A en el vapor
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3.4 Punto de Rogio

El punto de rocio es aquelta temperatura a la cua! se formara la primera gota de liquido si partimos

de un vapaor,

Sxe-1-Lagk

Para binaria

1—VA Vs

A

Este punto se obtiene por lanteos, la primera gota de liquido tendra una composicion dada por:

Ry = VA pe

A partir de |2 ley de Raoult y de la ley de Delton y usande Jas presiones de vapor se puede escribir

los diagramas de vapor-liquido.
PrR, =P;¥a;

Ry +%p =1

P. =P‘:XA+PBOZB :
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Pr=PeR, +P(1-%;):

PR
Pz —P?
L PaX%,
yA - PT +

Las ecuaciones anteriores nos daran la composicién x e y para una mezcla binaria ideal.

3.5 Linea de burbuja

La entalpia del liquido saturado o linea de punto de burbuja se calcula mediante la ecuacion:

A, = %,[Cput, - t.)]+ (- % )[Cruslt, —t,)]+ AR,

en donde:
%, = fracciénm mol de A
Cp,, = Capacidad calorifica molar de A

Ep,, = Capacidad calorificamolar de B

t, = Temperatura base para el calculo de entalpias
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t, = Temperatura de ebullicién de la mezcla

AR, = Entalpia de mezcla

3.6 Linea de rocio o entalpia de vapor saturado

La linea del punto de roclo de calcula mediante la ecuacién:

A, = ¥ [Crult. -t )+ Xu t ]+ 0-R)CPo . - )+ Xat |+ 4H,
Si la mezcla es ideal AH,=0, de lo contrario es funcién de fa concentracién,

“Ka-t, = Calor latente molar a | temperatura de ebullicién de la sustancia A
Ecuacitn de Van Laar

2
A2122 ]

In gamma, =A,2[A %+ AN
12 2172

A%, }

In gamma, = Az{m
12 2172

Gamma coeficiente de aclividad, A,; y Ay constantes de Van Laar
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Ecuacion de Antoine

B
log,,P*=A-—
G0 C+t

PP =presién de vapor en mm de Hg

T=temperatura en °C

A,B,C=constantes

Con las ecuaciones de equilibrio, Van Laar, y Antoine se elboré un programa en lenguaje Fortran
para obtener datos de temperatura, x, y, gamma,, gamma,, H,, y Hy a presién de 586 mm de Hg.
De estos datos se generaron las graficas y se compararon con las que estan reportadas enla
bibliografia deDECHEMA 1977, “Vapor-Liquid equilibrium data Collection® Gmehiing-Onken.

Las gréaficas son semejantes, en las siguientes paginas se reportan datos y gréaficas.
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program diagramas

implicit real *8 (a-z)

integer K, LW

dimension x1 (0:100), y1 (0:100), T(0:100), GA1(0:100), GA2(0:100)

dimension P1(0:1000), P2 (0:1000), TM (0:1000}, TA (0:1000), TB (0:1000), PA (0:1000)
T:Iimension CL1(0:100),CL2 {0:100}, CP1 (0:100), CP2 (0:100), HL(0:100), HV (0:100)

| Programa para calcular las curvas de equilibrio x vs y, hl,hv

| para sistemas no ideales

!

print *'PROGRAMAS PARA CALCULAR LAS CURVAS DE EQUILIBRIO X vs Y,HL HV'
print *'PARA SISTEMAS NO IDEALES'

print ¥,

print *'S| CONOCE LAS CONSTANTES DE VAN LAAR MARQUE 10

print *,
print *'S| NO CONOCE LAS CONSTANTES DE VAN LAAR PERQ CONQCE'
print *,'EL PUNTO AZEOTROPICO MARQUE EL NUMERO 2¢'

print *,
open(8 file="result’)

lopen(b, file="diags.dat’)

open(3,file=" matlab\ bin\ result.out’, access="direct’,form=" unformatted’, recl=14)
read (5,W

if (w>10} then




print *'ESTE PROGRAMA CALCULA LA CURVA DE EQUILIBRIO Y vs X'
print *,' PARA SISTEMAS BINARIOS NO IDEALES

|
| compuesto 1 es el mas volatil

! print *'A1,B1,C17'; read {5,*)A1,B1,C1
print *’A1=" A1’B1=', B1,'C1="C1

write(8,*) 'CONSTANTES DE ANTOINE'

write(8,*YA1=", A1,B1=',B1,'C1="C1

print *'A2,B2,C27;read(5,*)A2,82,C2

print *,'A2=" A2,'B2=",B2,'C2=",C2

write(8,")A2=" A2,'B2=B2,'C2=",C2

print *'PT7 read (5,“)PT

print *,'TZ XZ7", read(5,"}TZ,XZ
print *'TC1,PC17;read(5,*)TC1,PC1
print *, TC2,PC27;read(5,TC2,PC2

print *'CPA1,CPB17'read(5,"YCPA1 CPB1

print *'CPA2,CPB27';read(5, )CPA2,CPB2

print *'LA PRESION DE TRABAJO ES DE ',PT,' mm Hg'

print * LA TEMPERATURA DEL PUNTO AZEOTROPICO ES ', TZ, C'
write(8,*) ‘LA PRESION DE TRABAJO ES='PT

writa(8,) 'EL PUNTO AZEOTROPICO ES '

write(8,%) ' TEMPERATURA='TZ,' COMPOSICION DEL MAS VOLATIL='XZ
write(8,*) 'LOS DATOS CRITICOS SON'
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print *, 'LA COMPOSICION DEL PUNTO AZEOTROPICO ES ', XZ
print *'PM1,PM27? °; read(5,%) PM1,PM2
write(8,") 'TC1=",TC1,'PC1="PC1,'TC2="TC2,'PC2="PC2
write(8,") ‘LAS CAPACIDADES CALORIFICAS SON'
write(8,*) ‘CPA1=",CPA1,'CPB1=",CPB1,'CPA2="CPA2 'CPB2="CPB2
write(8,%) 'LOS PESOS MOLECULARES SON'
write(8,*)PM1=' PM1,PM2=" PM2
TE1=(B1/{A1-{log(PT)/2.3025851))) -C1,print */TE1="TE1
TE2=(B2/(A2-{log(PT)/2.3025851))}-C2;print * ' TE2=' TE2
write(8,*YLOS PUNTOS DE EBULLICION DE LOS COMPUESTOS PUROS SON'
write(8,*YTE1="TE1, 'TE2="TE2
f
| caleulo de las constantes de Van Laar
f
PVZ1=exp(2.3025851"(A1(B1H{C1+TZ))))
PVZ2=exp(2.3025851%(A2-B2/C2+TZ)))
GAZ1=PT/PVZ1
GAZ2=PTIPVZ2
print *'GAMA1="GAZ1
print *'GAMA2="GAZ2
LGAZ1={log(GAZ1)}/2.3025851
LGAZ2=(log(GAZ2)}/2.3025851




Ki=LGAZ2/LGAZ1

K2=LGAZi/I.GAZZ

K3=(1-XZ)XZ

K4=XZ/(1-XZ)

KS=(1+K3*K1)~2

KE=(1+k4*K2)™2

AV=LGAZ1*K5

BV=LGAZZ*KS

print *,'CONSTANTES DE VAN LAAR'

write(8,*)CONSTANTES DE VAN LAAR'

print *'A="AV,'B=" BV

write(8, *YAV="AV,'BV="BV

print *'T X1 Y1 GAMMA 1

write(8T X1 Y1 GAMMA 1

© x1(1)=-0.05

do [=2,22

x1{1)=x1(l-1)+.05
f{x1{l)=0)then lcalculo de gama

k7=AV/BV
KB=BV/AV
K9=X1{1)/{1-X1(1})
K10={1-X1(XA{N)
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GAMMAZ'
GAMMAZ'




LG1=AVH(1+K9"K7)*2)
LG2=BV/((1+K10°K8)~2)
GA1(l)=exp(2.3025851*LG1)
GA2{l)=exp(2.3025851*LG2)

else
GA1())=EXP(2.3025851*AV)
GA2(l)=1

end if

TA(1)=TE1-100

TB(1)=TE2+100

K=2

300 TM(K)=(TA(K-1}+TB{K-1))2

P1{K)=exp(2.3025851*(A1-{B1{C1+TM(K})))} !calculo de las presicnes de vapor

P2(K)=exp(2.3025851*(A2-(B2{C2+TM(K))))
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PA(K)=P1{K)*X1(1)*GA1(1}+P2(K)*(1-X1(1)}*GA2(l)

if{abs(PT-PA(K)}<=1)go to 400
if(PA(K)<PT)go to 370
TB(K)=TM(K)

TA(K)=TA(K-1)

K=K+1

go to 300

370 TA(K)=TM(K)
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TB(K)=TB(K-1)
K=K+1
go to 300
400 T(=TM(K)
Y1()=P1 (K" X1 (1) GAT(IVPT
CP1{)=(CPA1+CPB1*T(1))*PM1 Icalculo de Cp
CP2{l)=(CPA2+CPB2'T(}))*PM2
HL{=X A CPA N T+(1-X 1) CP2(1)*T{I)
TF=TCAX(T()+273(TC1{T(1)+273)) 'calculo de calores latentes
TX=log(PC1}
CL1{(I)=1.987“TF*TX
TN=TC2*(T(1)+273}(TC2-T(1)+273))
TP=log{PC2)
CL2(1)=1.987*TN"TP
HV{=Y 1(*CPA TN+{1-Y 1)) CP2{)* T(+Y 1 CLAN+H1-Y 1(N)*CL2(1)
print * T(1),X1{). Y1(1),GA1(}),GAZ(])
write(B, “T(1),X1{1), Y 1{1), GAt(1),GA2(})
end do
write(8,*)T C X1 Y1 HL HV
print 'T X1 ¥1 HL HV
do =222
print * T{1),X1(1 Y1 (i HL(),HV(1)
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write(8, “yT(1), X1{1), Y 1{I), HL{I), HV/ (1)
write(9,rec=1-1 T(I1,X (1), Y1 (I}, HL(E), HV(1}, GA1{1), GA2(l)
end do

alse
print *'ESTE SISTEMA CALCULA CURVAS DE EQUILIBRIO"

print *'PARA SISTEMAS NO IDEALES,REQUIERE DE LA
print *’ALIMENTACION DE LAS CONSTANTES DE VAN LAAR'
!

! el compuesto 1 es el mas volatil

I introduzcea las constantes de Antoine

1
print *'A1,B1,C17;read(5,*)A1,B1,C1

write(8,*)A1 B1 cr
write(8,“)A1,81,C1

print A2 B2,C27, read(5,")A2,B2,C2
write(B,)'A2 B2 cz
write(8,)A2,B2,C2
I
! introduzca !a presion
!

print *'PT7?;read(5,")PT
write(8,*YLA PRESION ES DE ',PT
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! introduzca las constantes de Van Laar

!
write(8,*)LAS CONSTANTES DE VAN LAAR SON*

print *,'AV,BV7?;read(5,"}AV,BV
write(8,*) AV=" AV 'Bv='BV
!
I introduzca los datos criticos
!
print *, ' TC1,PC1?,read(5,*TC1,PC1
print *'TC2,PC27 raad(5,*)TC2,PC2
write(8,*)'LAS CONSTANTES CRITICAS SON*
write(8,*)TC1=" TC1,'PC1="PC1,'TC2=TC2,'PC2="PC2
!
| introduzca los datos de Cp de los liquidos
1
print *'CPA1,CPB17 "read(5,*)CPA1,CPB1
print *'CPA2,CPB27? "read(5,”)CPA2,CPB2

write(8,"YLOS CP DE LOS LIQUIDOS SON'
writa(8,*)'CPA1=" CPA1,'CPB1="CPB1,/CPA2="CPA2,'CPB2="CPB2

! introduzea los pesos molaculares
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print *'PM1,PM2?" read(5,*) PM1,PM2
write(8,"'LOS PESOS MOLECULARES SON'
write(8,*YPM1="PM1,'PM2='PM2
TE1=(B1/{A1-{LOG(PT)2.3025851)))-C1
TE2=(B2/{A2-(LOG(PT)/2.3025851)))-C2
print *'T X1 Y1 GAMMA 1
write{8,")'T X1 Y1 GAMMA 1
x1{1)=-0.05
do 1=2,22
x1(N=x1{l-1)+.05
if{x1{1¥=0)hen Icalculo de gama
K7=AVIBV
K8=BVIAV
KO=X1(1)(1-X1(1)}
K10=(1-X1{1}}/X1{l)
LG1=AVK(1+K3*K7)*2)
LG2=BVI{(1+K10°K8)*2)
GA1()=exp(2.3'LG1)
GAZ{l)=exp(2.3.G2)
else

GA1()=EXP(2.3°Av)

GAMMA 2
GAMMA 2




GA2()=1
end if
TA{1)=TE1-100
TB(1)=TE2+100

K=2

710 TM(K)=(TA(K-1)+TB(K-1))/2
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P1{K)=exp(2.3*(A1-(B1/(C1+TM(K}}})) !calculo de las presiones de vapor

P2{K)=exp(2.3*(A2-{B2/(C2+TM(K}}}))

PA{K)=P1 (KX 1(1)*GA1{I)+P2{K)*(1-X1())*GA2(l)

if{abs(PT-PA(K})<=1)go to 830

if (PA{K)<PT go to 800

TB(K)=TM(K)
TA(K)=TA(K-1)

K=K+1

goto710

800 TA(K)=TM{K)

TB(K)=TB(K-1)

K=K+1

goto710

830 T()=TM(K)

YA()=P1{KY* X1 ()" GA1(IPT

CP1(I)=(CPA1 +CPB1*T{1))*PM1 Icalculo de Cp
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CP2(I}={CPA2+CPB2*T{1})*PM2
HL{)=X100CPA (1I)*T()+{1-X1{)*CP2(y" T ()
TF=TCA*{T(I}+273W(TC1-{T(1}+273)) |calculo de calores latentes
TX=log(PC1)
CL1{1)=1.987*TF*TX
TN=TC2T(1}+273WTC2-(T(1)+273))
TP=log(PC2)
CL2(1)=1.987*TN*TP
HV (1) SY1("CP H{)*TEH+(1-Y 1) CR2() T+Y 1) CLA(+(1-Y 1{))*CL2()
print * T(1},X1(),Y1(1),GA1(1),GA2(l)
write(8, )T(1),X1{1), Y 1()), GA1(l), GAZ{l)
end do
wite(8, YT X1 Y1 HL  HV
print *'T X1 Y1 HL HV'
do I=2,22
print * T().X1(1).Y1(1), KL(D, HV{1)
write{8, " T(1),X1{}),Y1(1), HL{1), HW(I)
write(9, rec=I-1)T{1, X 41}, Y 1{1), HL{1), HV(1), GA1{1), GAZ(t)
end do
end if
stop

end
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Al B1 Cl
8044940 1554300  222.6500
A2 B2 Cc2

7.966810  1668.210  228.0000
LAPRESIONES DE 586.0000
LAS CONSTANTES DE VAN LAAR SON
AV= 0.6837055 BV= 04172547
LAS CONSTANTES CRITICAS SON
TCl1= 5160000 PCl= 63.00000 TC2= 647.3000 PC2= 2184000
LOS CP DE LOS LIQUIDOS SON
CPAl= 0.7500000 CPBl= 0.0000000E+00CPA2= 1.000000 CPE2=
0.0000000E+H00
LOS PESOS MOLECULARES SON
PM1= 46.00000 PM2= 18.00000

T X1 Y1 GAMMA 1| GAMMA 2

93.06582 | 0.000000 0.000000 | 4.81878%9 1.000000
8454143 | S.001E-02| 0.3102768 | 3.751406 1.006063
8054899 | 01000000 0.4327057 | 3.081510 1.023028
78.33698 | 0.1500000| 0.4975274 | 2575899 1.049468
76.98817 | 0.2000000| 0.5386335 | 2.206408 1.084419
76.01704 | 0.2500000| 0.5666727 | 1.930468 1127221
75.36962 | 03000000 0.5905340 | 1.720627 1.177425
74.83011 [ 03500000 0.6106725 1.558660 1.234737
74.29058 | 0.4000000| 0.6274169 | 1.432155 1.298976
7391292 | 04500000 0(.6467168 1.332459 1.370039
73.53526 | 0.5000001| 0.6656350 | 1.253411 1.447886
73.21155 | 0.5500001| 0.6863492 1.190543 1.532518
72.88783 | 0.6000001| 0.7078764 | 1.140556 1.623972
7261807 | 06500001| 0.7321199 | 1.100978 1.722307
72.40227 | 0.7000001| 0.7594464 | 1.06992% 1.827600
72.18646 | 0.7500001| 0.7884399 | 1.045959 1.939940
72.02460 | 0.8000001| 0.8210269 | 1.027938 2.059425
71.91670 | 0.8500001¢ 0.8575213 1.014976 2.186156
7191670 { 0.90000021 0.9002576 | 1.006362 2.320238
7191670 | 0.9500002) 0.9457041 1.001524 2.461777
72.02460 1.000000 1 0.9983901 1.000000 2.610876
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T X1 Y1 HL 1549

93.06582 | 0.000E+00 [0.000E+00 | 1675.185 11069271
84.54143 { 5.001E-02 |0.3102768 1591.492 ] 10824.58
80.54899 | 0.1000000 |0.4327057 1582.788 ] 10755.46
78.33698 | 0.1500000 10.4975274 1603.950 1069491
76.98817 | 0.2000000 |0.5386335 1639.848 {10656.32
76.01704 | 0.2500000 0.5666727 1681.877 {10623.03
75.36962 | 0.3000000 |0.5905340 1729.733  110610.16
74.83011 | 0.3500000 {0.6106725 1779.086 | 10599.11
74.29058 | 0.4000000 |0.627416% 1827.548 | 10580.68
7391292 | ¢.4500000 {0.6467168 1879.236 | 10582.09
73,53526 | 0.5000001 {0.6656350 1930.301 10582.24
73.21155 | 0.5500001 [0.6863492 1982203 | 10590.52
72.88783 | 0.6000001 [0.7078764 2033.57 1059%.83
72.61807 { 0.6500001 |0.7321199 2085954 [ 10619.03
72.40227 { 0.7000001 |0.7594464 2139487 | 10648.86
72.18646 | 0.7500001 [0.7884399 2192.664 | 10681.31
72.02460 | 0.8000001 |[0.8210269 2247168 | 10725.42
71.91670 | 0.8500001 |0.8575213 2303.133 | 10781.89
71.91670 | 09000002 |0.9002576 2362.464 | 10860.89
71.91670 { 0.9500002 |0.9457041 2421.795 1 1094489
72.02460 | 1.000000 0.9983901 2484849 | 11054.08




76

Temperatura vs x,y
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Entalpia vs composicion sistema etanol-agua
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coeficientes de actividad gamma1 y gamma2 usande ecuacidn de Van Laar
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CAPITULO CUATRO
4.0 Columna de platcs
4.1 Puesta en marcha de la columna.

1) Cerciorarse que el calderin contenga solucidn de etancl-agua al 30% en peso y al 50% de!
volumen total del calderin

2) Abrir la valvula de agua que alimenta al refrigerante y vigilar el rotémetro que no disminuya el
nivel de agua.

3) Subir el interruptor de electricidad.

4) Quitar con ta llave el candado en ia parte posterior del tablero de control y girar la perilla a la
izquierda.

5) En el tablero de control, oprimir la tecta verde de marcha general.

6) Girar la perilla de calefaccion ¥ de perilla y oprimir la tecla verde da calefaccién,

7) Accionar tecla verde de precalentamiento de la alimentacén & la columna.

8) Oprimir la tecla verde de la bomba dosificadora de alimentacidn y hacer de 3 a 5 medicicnes de
flujo volumétrico con probeta de un litro y crondmetro.

9) Girar la perilla de controt de refluio (REFL) y esperar de 30 a 40 minutos aproximadaments.
Esta operacion es a reflujo total, cerrar la valvula de alimentacion.

10) Transcurrido el tiempo girar la perilla a TRAS e indicar el reflujo de operacién en las 2

carétulas.

11) Hacer muestrec de la solucidn de etanol-agua. Determinar densidad, Indice de Refraccidn
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{(1.R), % en peso de concentracidn en la alimentacion, fondos y destilados. Hacer balances de
masa y energia y cdlculos.

12) Apagar equipo, cerrar valvulas, que el calderin contenga solucion.

13) Colocar candado en la parte posterior del tablero.

14) Entregar la llave al encargado del laboratorio.

4.2 Hacer un muestreo y analisis de datos obtenidos

Para obtener resultados satisfactorios, en la operacién de andlisis de datos y muestreo de la

solucién carrespondiente, se debe trabajar con mucho cuidado en lo siguiente.

A) Después de 45 minutos colocar cinta de aislar en el calderin que esté al nivel de la solucion
acuocsa. Permaneciendo constante este nivel durante la operacion de trabajo

B) Tomar muestras de solucion acuosa en cada una de las tres secciones de platos que
contiene la columna. Medir el indice de refracclén. (LR.)

C) Usando una grafica de Cancentracion vs. 1.R. se mide la concentracion.

D) Se mide el flujo de alimentacitn, fondos y destilados con probeta de 1 litro y crondmetro.
respectivaments. Se hacen de 3 a 5 mediciones

E} Determinar densidades con densimetro pesa aleohal y comparar resultado con tablas de

densidad.

F) Realizar calculos y anotar resultados.
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El % de recuperacién se calcula con la siguiente ecuacion.

%Recuperacion= (Lo*Xp) / {La Xa) *100

4.3 Experimentacion

Los primeros experimentos se hicieroﬁ a reflujo total en la columna de platos. (Columna de Pignat).

REFLUJO TOTAL

Tabla 4.1 (Muestra de destilado)

Corrida LR.
Dest.
1 1.3652
2 1.3580
3 1.3640
4 1.3600

5 1.3662

Destilado Temperatura °C
(% peso } (etanol-agua)
72 77
60 79
60 78.2
72 78.2
63 79
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Los siguientes experimentos se hicieron a diferente refiujo de operacién. Columna de platos

Pignat
REFLUJO DE OPERACION
Tabla 4.2
Corrida Tiempo Reflujo
{minutos)
1 40 1513
2 45 1010
3 44 1015
4 10 10/10
5 20 1010
6 30 1010
7 40 1010
8 10 10115
9 20 1015
10 30 10/15
1 40 10115
12 50 1015

Flujo

Alim, (L/h)

8.680
8.680
8.680
8.760
8.760
8.760
8.760
8.920
8.920
8.920
8.920
8.680

iR,

Alim,
1.3665
1.3480
1.3484
1.3471
1.34714
1.34714
1.3471
1.3470
1.3470
1.3470
1.3470
1.3484

Composicién
Alim. (% peso)

25
25
225
20
20
20
20
20
20
20
20

225

Densidad

Alim. (g/mi)
0.96168
0.96168
0.96453
0.96864
0.96864
0.96864
0.96864
0.96864
0.96864
0.96864
0.96864

0.96453
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Tabla 4.2 (continuacion)

Masa Flujo LR. Composicién Densidad
Alim, (kg/h) Dest. (Ih) Destilado Dest.(% peso) Dest. (g/ml)
8.347 0.820 1.3642 35 0.94484
8.347 1.680 1.6342 65 0.87948
8.372 1.520 1.3654 73 0.86047
8.485 0.986 1.3660 80 0.84344
8.485 1.000 1.3654 80 0.84344
8.485 1.065 1.3659 80 0.84344
8.485 1.084 1.3659 80 0.84344
8.640 1.207 1.3648 70 0.86766
B8.640 1.248 1.3647 70 0.86766
8.640 1,299 1.3647 70 0.86766
8.640 1.196 1.3648 70 0.86766

8.372 1.560 1.3654 73 0.86047




Masa

Dest.(kg/h)

0.721
1.148
1.201
0.828
0.83¢
0.894
0.910
1.047
1.126
1.127
1.038

1.342

Flujo
Fondo(l/h)

8.219
7.272
7.500
7.258
7.228
7.287
7.287
7.792
7.659
7.500
7.627

7.500

LR,
Fondo

1.3442
1.3434
1.3422
1.3424
1.3416
1.3410
1.3408
1.3426
1.3412
13410
1.3410

1.3420
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Composicién
Fondo(% peso)

14
15
13
13
12
11
1

13

Densidad

Fondo{g/ml)
0.97643
0.87514
0.97775
0.97775
0.97910
0.98047
0.88047
0.97775
0.97410
0.98047
0.98047

0.97775
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%Recuperacién

12,085
35.740
50.020
39.000
39.500
42.130
42.900
42.420
45.600
45,600
42.070
52.018

Con los datos anteriores se procedid a calcular los balances de masa, de energia y los platos
tedricos. A continuacidn se presenta un ejemplo de célculo tomado de la corrida numero 12.

La figura 4.1 del diagrama de la columna de Pignat, figura 4.2, 4.3 que representan as gréficas de
I.R. vs Concentracion, las tablas 4.3 y 4.4 de densidades de mezclas de etanol-agua, estan

reportadas al final de este capitulo.
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Célculo del nimero de platos tedricos

1.0 Traduccidn

Es lafigura 4.1 que representa el diagrama de la columna de platos.
1.1 Datos experimentales para el célculo de platos tedricos.

Qx=B.680 I, ma =1.3484, X,4=22.5% , pa=.0.96453g/ml, Q=7.5000h, Xr=13.0%,

Ne=1.3420, pp=0.97775g/ml, Qp=1.560 I/h, np=1.3654, Xp=73% pp=0.86047g/ml, R=0.66.
» 1.2 'Célculo de los flujos masicos Ly, Le y Lp'

» L =(8.680 {/h *1000 ml/11*.96453 g/ml *1 kg) /(1000 g)
L =8.3721Kg/

Le =(7.500 Vh*1000 miA1 * 97775 g/mi*1 Kg) / {1000 g)
Lr =7.3331 Kgih

» Lo =(1.560 /h*1000 mi/11 * 86047 gimi*1 Kg)/(1000 g)
Lp =1.3423Kg/

» 1.3Cédlcuio de los flujos molares EA, EF, ED

[ . Lal%peso etanol) L,(1-%peso etanol) .
" PMEhnol PMW '

En forma similar es para fondos y destilados

» [, =(8.3721*.225/46)+(8.3721*.775/18)
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L, =0.4014 Kgmol /h

L, =(7.3331%.13/ 46)+(7.3331°.87/18)

C =0.3752 @

» [ =(1.3423* 73/46)+(1.3423*.27/18)

[, =0.04140 Kg}:”m

1.4 Balance totaf mésico La= L +Lp calculado

» L, =7.3331+1.3423

La = 8.6754 Kghh

»1.5 'Flujo masico medido'

» 8.3721 Kgh

» '1.6 Balance parcial de masa Ls *Xa= L¢ *Xp* Lp *Xp calculado’

» (7.3331*.13+1.3423*.73)
1.9332 Kg/h

» 1.7 Balance parcial de masa L,"Xa medido'
» (B.3721*.225)
1.8837 Kg/h
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»1.8Balance mofar total [, =L, +L,
L, =3752+.0414
L, =0.4166 “K"QBT?"E

»1.9 ‘Balance molar medido'

L, = 0.4014

kgmol
h

»'1.10 Calculo de las concentraciones molares

0.225

A P - B
A1 0.225 + 0.775

46 18

Kgmol etanol

R,=01020 —8M
A Kg mo! total

Xa, % %,




013
=[——46
X 0-13+0.e7
46 198
%, = 0.0552Kgmoletanol
Kgmol total
0.73
R o=f_ 46
°1073 027
45 18
%, =0.5141 Kgmol etanol

Kg mol etanal total

» '2.0 Célculo de PM,

PM, = (0.1020 * 46 + 0.8980 *18)

PM, = 20.8560 —9_
Kgmol

2.1 Céleulo de A,y A,

90
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HZ = cprn(to _to)

»* Lectura de Cp en lablas Cpe y Cpa a25° Celssius's Cpe=0.5810 kcal/kg®C

» Cpa=1.0000kcal/kg®C

Calculo C,, medio

Com = (Xe "cpE+(1—xE)cpA)

Kcal Kcal
=10.581 *0.775+1 *0.225
Com [ Kg°C " Kg°C )
Kcal

Lectura de ¢, , c, a 50 °C ycalculo de c,,

Keal
Cpe = 0'6520@6

Kcal

% = lige
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Kcal Kcal
c,,=|06520——*0.225+0.775"1
P [ Kg°C Kg°CJ

kcal

°C

con estos valores de se calcuta A,y A,

Cpm = 0.921

A, = [0.6753—}(—%'—’25“0* 20,8560 9 )

Kg°C Kg mol

Keal |

=3521014—;
i Kgmol

R, =[0.921 X «5p0¢20.8560 9
Kg®C Kgmo!

Kcal
=961.1488 ——
A Kgmol

2.2 Calculo de calor en el precalentador Q, = [, (i, -A,)si T, =L,
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Kgmol Keal Kcal
Q =}0.4014 == *[961.1488 ——-352.1014
? [ 4 h ( Kgmol Kgmoln

Q,= 244.471656"’5”J

2.3Balance en el domo &, =, +0,, [, =[;se tiene:

&, =(0.04140 + 0.04140)@

2.4 balance de entalpia en el vapor. Las entalpias seobtienen del diagrama AvsX

Kgmol etanol

%, =0.5141
0=05 Kgmol total

Kcal
Fl, =1 1500 =i
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A, = 1900
* Kgmol

2.5 Célculo de calor en el condensado r Q, = &, (A, ;) si A = A,

Kgmol Kcal
=. ——e——— * ._.1 ——
Q. =.0828 h {11500~-1900) Kgmol

Q, = 794.8800%

2.6 Balance entalpico total [, "H, +Q, =[;*A, + LA +Q,

[, =0.4014 Kg:“'

Kcal
=961.1488 ——
R Kgmol

[, = 0.04140 Kg:m'

Kcal
=H, =1800 ——
Fp = =1 kgmol
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[ =0, =0.3752

Kgmol
h

Kgmol etanol

% = 0.0552
Kgmo! total

Kcal

A =R, =160,

Q, = 794.8885%3—'

o Kagmol, Kcal
LR, = [.0414(}“—'_I 1900Kgmol]

Kcal

LA, = 78.6600-=

Kgmol Kcal
={0. *1600
CA. (o 3752 . KgmoJ
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LA, = 600.3200 12
Kgmo

CA, (4014K9m°'*961 1488—K9EL)
Kgmol

[,A, = 240. 9684%
Q. =|78. 660053' +600. 3200—’(-cﬂ 70.88K! 240958413
kgmol h
Q. = 108&1000’(—""”

D
+1




.5140
—=03
1.66 096

Hv "Ha
A, —H,

2.8 Célculo de q=

Kgmol etanol

X, =0.1020
A Kgmol total

Kcal
A, =A, =11500--"--
voe 500Kgmol

Kcal
A =1 QOOW

Kcal
A, =961.1488 ———
* Kgmol

_ 1500 -961.8800
115001900
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-9

2.9 Célculo de la pendiente m= a1

q= 1.0977
1.0977 -1

q=11.2354

ang tan 11.2354

0=84.90°
2.10 Datos para el diagrama de equilibrio en el que se traza el nimero de platos tedricos

Kgmol etanol

X, =0.1020 ,
Kgmol total

%, = 055 Kgmol etanol|
Kgmol total

ordenada al origen = 0.3096,

Kgmol etano!
Kgmol total

X, =0.5141 6=284.91°
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TRAZO DE PLATOS IDEALES

\Datos experimentales obtenidos de la columna de platos Pignat
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Diagrama de la colurmna de platos Pignat.

fFig.4.4
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Tabla 4.3
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Tabla 4.3 continuacién

DENSIDAD DE MEZCLAS ETANOL AGUA
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Tabla 4.4

DENSIDAD DE SOLUCIONES ACUCSAS DE ALCOHOL ETILICO
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Tabla 4.4 continuacion
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CAPITULO CINCO

§.1 Destilacién en torre empacada

8.2 Puesta en marcha

Se opera igual que en ¢! capitulo 4 inciso 4.1

5.3 Analisis y muestreo como en el inciso 4.2

5.4 Descripcién del equipo

El equipo que se instalé en el laboratorio de ingenieria quimica esta constituido por una columna
de vidrio Pyrex de 12 cm de didmetro nominal y aproximadamente 2m de largo. En el extremo
superior se encuentra ensamblada con una brida con tornillos con el fin de evitar fugas. En el
extremo inferior se conecta a un recipiente volumétrico también ensamblado con una brida. Para
sellar de fugas se usan junias tipo Garlock,

L.a columna consta de, un hervidar, un sistema de enfriamiento, recipientes de afimentacion,
fondo y destilado, Tablero de control es el mismo gue se usd en la columna de platos de Pignat .
Estas figuras se encuentran en el capitulo dos, ademds de la medicion de flujos y registro de
temperaturas. El relleno de la columna consiste en una malla frenzada de alambre metélico. En la

figura 5.1 estan representados diferentes cortes de fa malla metélica.
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Diferentes secciones del refleno de la columna empacada. Ver Figura 5.1

Fig. 5.1 Empaque malla trenzada de acero inoxidable

La imagen de la columna es semejante a la mostrada en la figura 2.1

5.5 Qperacién de la columna

La columna se puede operar a reflujo total si se acciona la perilla mostrada en la figura 2.10, ésta
girar& a REFL, mientras que para el régimen permanente la perilla girard 2 TRAS.

Con estas condiciones de operacién se puede trabajar a diferentes gastos de vapor, lo que implica

diferentes cargas témicas en hervidor,

5.6 Precauciones

Antes de iniclar la operacitn, asegirese que el sistema de enfriamiento tenga la vélvula abierta &l
condensador y que ¢l rotdmetro tenga agua hasta el nivel de 1a raya roja.

Después de 15 minutos de operacién se considera que la columna ha entrado a entrade a régimen

permanente.
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Para obtener datos de la columna a reflujo total se debe tomar ias composiciones del dastilado Xg
y del fondo Xy medir el gasto del residuo y leer la temperatura del domo en el tablero. Determinar
la caida de presién en la seccidn empacada. En esta columna empacada no se realizaron medidas
en e! fondo y destilado a reflujo total, solo en el refiujo de operacion, siendo los resultados

satisfactorios , aumentando el numero de platos tedricos.

5.7 Anélisis da los experimentos en la columna empacada

Los datos experimentales se muestran en la tabla 5.1, estas corridas se hicieron a reflujo de
operacion.

REFLUJO DE OPERACION

Tabla 6.1

Cormida Tiempo Reflujo Flujo LR. Composicion  Densidad
{min} operac. Alim.(th) Afim. Alim.(%peso)  Alim.(g/m)

1 20 1.00 8.6800 1.3560 35 0.94494
2 30 0.66 7.3810 1.3531 30 0.95382
3 30 1.00 6.5700 1.3512 27.4 0.95867
4 20 2.00 8.3718 1.3482 23 0,96453
5 20 0.66 9.0000 1.3501 25 0.96168
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Masa Flujo Composicién Densidad Masa Flujo
Allm.{Kg:/n)  Dest.(IM) Dest.{%peso) Dest.{g/m)  Dest(Kg.h) Fondo{lh)

8.2020 1.1881 80 0.81797 0.9718 7.5000
7.0401 2.4000 85 0.83095 1.9657 3.2724
6.2985 1.4007 87.5 0.82583 1.1556 4.1378
8.0749 0.6306 92 0.81257 0.5203 7.8944
8.6508 0.8931 87.5 0.82583 0.7311 7.3890
IL.R. Composicion Densidad Masa LR %Recuperacién

Fondo Fondo(%peso) Fondo(g/ml) Fondo(Kgh)}  Dest

1.3627 30 0.95382 7.1536 1.3657 30.47
1.3478 22 0.95592 3.1245 1.3642 79.11
1.3414 13 0.97775 43445 1.3641 47.88
1.3457 18 0.97129 7.5230 1.3630 2577
1.3460 20 0.96864 7.1058 1.3642 29.57

Al analizar los resultadcos se selacciona un refiujo de operacidn, se procede al balance de masa y
energia y cdlculo de platos tedricos. También se hizo un programa para calcular etapas, para
curvas de equilibrio y para los diversos datos de equilibrio. Estos programitas estén en lenguaje
Fortran 95 y se come en Visual Fortran 6.0y 6.1.

Se selecciond la comida namero 1 para hacer ei balance de masa y energia que pemite calcular

el nimero de etapas.
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Célculo de los platos ideales en una columna empacada

1.0 Traduccién

El diagrama de la columna empacada es semejante figura 4.1

1.1Datos experimentales para el célculo de platos tedricos
Qa=8.680 Vh, na=1.3560, Xa=35%, pa=0.84494g/ml, Qp=7.5Vh, Xs=30%, 1r=1.3490,

pF=0.95382, Qp=1.1881 Vh, np=1.3635, Xg=80%, pr=0.81797, R=1

1.2 Célcuto de los flujos mésicos La, Le, Lo

I, 1000ml g. Kg
L, =|8.680 " *0.94494 = ¢ =
A ( h A ml 10009]
LA=8.2021%5-

1
L = *3600*0.95382*-—
F [100 48‘1000)

L, =7.1536%
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1
L, =| 100*3600*0.81797* . ————
- ( 3600*0.81797 303,1000)

Ly =0.9718 %

1.3 Célculo de los fiujos motares [, C.,Cp

oo L,(% peso e tan ol) s L,(1-%peso etanol)
A PM: o PM s

En forma similar es para fondos y destilados

r 8.2021*0.35 (8.2021‘0.65
AT +
46 18

[, =0.3586

Kgmol
h

7.1636 *0.30 7.1536*.70
r, - :
46 18
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1.6 Balance parcial de masa L,X, =LX; +LpX, calculado

L,X, =(7.1536 *0.30 +0.9718 *0.90)

L.X, = 3.0207 %

1.7 Balance parcial de masa L, X, medido
L.X, =(8.2021*.35)
L, X, = 2.8707

1.8 Balance molar total [, = [ +[, calculado

L, =0.3248+0.0244

Kgmol

[, =0.3492
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1.9 Balance motar total medido

[, =0.3586 Kg:‘°'

1.10 Célculo de las concentraciones molares X,; X;, X,

Kgmot de etano!
Kgmol! total

X,=0.1740

0.30

Kgmolde etanol

=0.1436
% Kgmol total
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0.90
_ 46
Ro = 0.90 N 0.10
46 18
RD —0.7788 Kgmol de etanol

Kgmol total

2.0 Célculo de PM,

PM, = (0.1740* 46 + 0.8260*18)

kg
PM, = 22,8720 ———
! Kgmol

2.2 Calculo de A, y A,

Hz = cpm(to - to)
Cp del etanol y agua a 25°C
C.e=0.5810 kecalikg®C

Cpa=1 kealkg®C
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Calculo ¢, medio

Con = [Xe *Cpe + (1-xc ), )

G =[0.5810 KB 10 651K g 55
Kg°C Kg°C
Kcal

Com = 0.7276

b Kg°C

Cp del efanol y agua a 70°C
C,e=0.9140 kcal’kg®C

Cpa=1kecallkg®C

Célculo del ¢,

Keat Kcal
=|0. ———"0.35+0.65"1
Com (0 9140 Kg°C 0.35+ Kg® CJ

Keal

Con =0.9699 —— con estos valores se calcula R, y A,

Kg°C
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Kcal kg
={0.7276 ——*25°C*22.8720 ——
k ( 6 KgeC Kgmol)

A= 416.0417.1c3
Kgmol

Kcal Kg
A, ={0.9899 — *70°C=22.8720
N ( 9 Ke'C 70°C*22 KgmoJ
H3=1552.8—Ki'

Kgmol

2.2 Caleulo de calor en el precalentador Q, =, (A, -A,) si L, =T,

Q. =| 0.3586 X9M! (1552 8000 K __ 446.0417 8
P h Kgmol Kgmol

Q, = 407641552
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2.3 Balance en el domo &, =[5 +L, si [ =L, se tiene

3, = (0.0244 +0.0244)

Kgmol
h

G, =0.0488

Kgmol
h

2.4 Balance de entalpia en el vapor. Las entalpias se obtienen del diagrama H vsX

Kgmol de etanol
Kgmol total

X, =0.7788

Kcal
A, =11700 —
s Kgmol

Kcal
A, =1600 ——
4 Kgmol

2.5 Célculo de calor en el condensador Q, =G‘(H.. ~A,) si A=A,
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Kcal
mol

Kgmol

Q, =0.0488 =2 *(11700 - 1600)

Q, =492 aaoo%

2.6 Balance entalpico total [,*A,+Q; =0, *A, +CA. +Q,

L, =L, =0.3586

Kgmol
h

R, = 1552.8000

[, =, = 0.0244 Kg:‘"'
Kcal
R, = A, =2010 ——
Kgmol

[, = £, = 0,326 <2
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Keal
=1600-—
A Kgmol

Kagmol Keal
* 0.0244 -——*2010
Loh = [ h Kgmol)

L, *F, = 49. 0441'(‘:"""

L, R, ={0.3248 K9 1500 KA
h Kgmot

Kgmo! Kcal
A. =[0.3248 *1600
LA (O Kgmol]
L. A =519 eaoo@
£, *A, ={ 0.3586 KM%+ 1552 gooo 2.
h Kgmaol

[, *H, = 556.8308
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Q.= (49.0441‘(%'+ 51 968005?—'+4928800KT03|- 55&3340)

Q,, = 504.7699 K—hc-"i'

2.7 Célculo de la ordenada al origen %

0.7788

=0.3894

A, - A,

2.8 Calculo de q=
TR A

Kgmol de etanol
Kgmol total

%, =0.1740

Kcal
=f, =11500 ———
Ay =Fo =1 Kgmol
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0=289.726°

2.10 Datos para el diagrama de equilibrio en el que se traza e! nimero de platos tedricos

Kgmol de etanol
Kgmol total

%, =0.1740

Kgmol de etanol

X =0.1436
Kgmol de etanol tota!

ordenada al origen = 0.3894

Kgmol de e tanol

%, =07788
° Kgmol total

0=289.726
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TRAZO DE PLATOS IDEALES

Datos experimentales obtenidos de la columna empacada Pignat

curva de equilibrio del sisterna etanot-agua

s

O . ST S

[ i T T i 1

i 1

02 ' 03 - 04 05 06 07 0.8
Fragcion mol de alcotiol eri el liguido

0.8
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CAPITULO SEIS

6.1 Conclusiones y recomendaciones

De los datos experimentales de la mezcla etanol-agua, se elige el mejor resultado de los
experimentos en cada una de las dos columnas. Se selecciond el experimento numero 12 en la
columna de platos, y el experimento nimero 1en la columna empacada, haciendo el balance de
masa y energia y clcuio de etapas tedricas respectivamente.

En ta columna de platos se obtuvo un maximo de 3 etapas tedricas, con un destilado de 73% en
peso, mientras gue en la columna empacada se obtiene un méximo de 9 platos tedricos y 90% en
peso de destilado. Con estos rasultados se concluye, que en la columna empacada se obtiene un
mayor porcentaje de pureza, para este sistema binario etanol-agua. Comparando el
funcisnamiento de una columna de platos con una de relleno, se observa que en la de platos hay
una variacién discontinua de la concentracién de un plato a otro, mientras que en la de relleno esta
variacién es continua a lo lango de toda ta columna.

Para lograr un porcentaje de pureza en el destilago, &s necasario operar fa columna de la siguiente

manera.

a) Medir con precision el flujo de alimentacién, fondo y destilado. Observar que el balance de
masa total y parcial en masa y molar no exceda en 5% de eror,

b) Se debe esperar aproximadamente 40-50 minutos para que la columna trabaje a régimen
permanente, esto es no haya aurmento ni disminucién de volumen de solucién de etanol-

agua en el calderin,
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¢} También para ef reflujo de operacion, se trabajard con nimeros pequefios para medir los
flujos con precisién.

d} Se midi6é cada concentracién de la solucién con un refractémetro y un densimetro pesa
alcohol, ofra alternativa es la técnica de cromatografia, esto depende de lo que dispongas

en & laboratorio.

Para el caso e ja columna empacada en el inciso b) el calentamiento es de 10 a 15 minutos.

En las dos columnas se aplicd el método grafico Mc Cabe and Thiele, en ambas se calcula el
numero de etapas tedricas. Pero en la empacada ademés de el célculo de etapas se calcula la
altura equivalente a un plato tedrico.

Si se quisiera pasar de un médulo de destilacién experimental, a una columna de proceso
industrial, se requiere una consideracién econfmica que es el reflujo 6ptimo, que se obtendra a
partir de los costos de operacién y cargos fijos del equipo pars diferentes reflujos y asi determinar

el costo minimo de operacidn como funcidn de ia razén de refiujo.
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CAPITULO SIETE

7.1 Formato de la practica.

RECTIFICACION EN CONTINUO
DE UNA MEZCLA ETANOL-AGUA
EN UNA COLUMNA EMPACADA

7.2 OBJETIVO ACADEMICO

Refiréndose a las nociones ya estudiadas en los cursos de ingenieria quimica, se ensayaré
ta destilacién a regimen permanente, de una mezcla binaria, kb que permite recoger por una parte
una fraccidn destilada en el domo de la columna (cabezas) rica en el producto mas volétil y de
concantracién constante; y por otra parte, una fraccion destilada en el fondo de la columna (colas),

pobre en el producto volatil.

7.3 Equipo empleado

La operacidn seré realizada en una columna de vidrio marca PIGNAT, empacada con
empague MULTIKNIT 316 L, que consiste ent una malla trenzada de alambre metélico y que ocupa
el interior de la columna. L.a columna experimental tiene 3 secciones de vidrio de una altura total
empacada de 0.9 metros ,ademds de un plato distribuidor por seccidn,

El didmetro de la columna es de 235 mm y esta dotada de un rehervidor, una bomba de
alimentacién, un distribuidor y medidor de refiujo, un condensador y recipientas para racoger

destilados y los fondos (Ver diagrama anexo)
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A la columna se le proporcionaré una solucién con aproximadamente 35% en mol de etanol.

Esta solucién se prepara mezclando 10.4 litros de etano! y 5.9 litros de agua.

7.4 Célculos anteriores a la operacién

A partir del diagrama de equilibrio liquidc-vapor, para el sistema etanol-agua y que opera a 5856
mm de Hg. (Ver diagramas anexos) el alumno determinaré la temperatura da ebullicién de la
mezcla inicial, '

Calculara la pendiente de ia linea q de alimentacidn.

Se calculard la cantidad de platos minimos tedricos encontrados por la ecuacién de Fenske
suponiendo que el fondo contenga e! 2% en moi de etanol y las cabezas 85%.

Bajo las condiciones anteriores calculara el reflujo minimo.

Teniendo en cuenta que la columna tiene una altura de 0.9 matros. (A qué altura aproximada se

debe introducir la mezcla rectificar?

7.5 Operacion

Con los estudios anteriores se procedera a alimentar a solucitn a la columna, Coloque ta bomba
en la posicién 50-50. Conecte las vélvulas de alimentacion de manera tal qué no se alimente a la
columna y se pueda recibir el liquido en una probeta de un litro. Con una probeta y crondmetro
obtenga ef flujo alimentado. Analice la composicidn de entrada mediante refractometria y densidad.
Una vez que se ha obtenido e! flujo y la composicion de la alimentacion, abrir la vélvuta de

alimentaclén, abrir la vélvula de alimentacién a la columna. Seccién inferior. No prenda el
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precalentador. Cuando la solucién alimentada cubre las resistencias del rehervidor se para la
alimentacién, se conecta la potencia de calefaccion a 0.8 y se comienza el calentamiente.
introduzea agua al condensador y a los cambiadores de fondo y cabeza. La columna debe operar
a refiujo total antes de volver a introducir solucidn de alimentacién,

Se toman datos de temperatura. Se toma una muestra de fondos y de cabeza y se analiza
mediante densidad y refractometria.

Cuando se tienen todos los datos de operacién a reflujo total se vuelve a introducir solucion a la
columna, De acuerdo a los datos anteriores decidir en que seccion se deberé meter la
glimentacién, Se coloca un refiujo de operacién R=1 y se recibe las cabezas y los fondos,

Se debe hacer mediciones de flujos, composiciones y densidades. Cuando los datos coincidan se
toman los datos de las temperaturas en todas partes de la columna.

Si se desea se puede cambiar el reflujo para ver ei efecto que se tiene sobre las composiciones de

salida.

7.6 Malerial de experimentacion

Dos crondmetros, 2 probetas de un litro, un densimetro pesa aicohol, 5 tubos de ensayo y gradilla,
un refractémetro y llave del candado que tiene el tablero de contro! en la parte posterior, para

encendido de la columna.

7.7 Céleulos posteriores

4.0 Se efactuara el balance de materia




131

2.0 Se efectuarh el balance de energla

3.0 Se obtendrs el reflujo de operacion y s8 comparard con el reflujo minimo,
4.0 Se obtendra el nimero de plates minime al trabajar a reflujo total.

5.0 Se trazardn las lineas de alimentacién, agotamiento y rectificacion.

6.0 Se obtendrd el plato de alimentacién.

7.0 Se obtendrs el niimero de platos ideales.

8.0 Se abtendra la altura equivalente de un plato tedrico.

7.8 Trabajo pesterior a la practica

Hay una hoja de resultados que se anexa a este capitulo, en ésta se te indica que datos debes

reportar

7.9 Cuestionario

1.0 ¢ Cémo varfa ta concantracion en una torre empacada?

2.0 ;A que se le conoce como altura equivalente a un plato tedrice?

3.0 Endestilacién, ¢a qus se le conoce como agotador?

4.0 A que se le conoce como reflujo extemo?

5.0 Basicamente en una torre completa de destilacién se distinguen 3 lineas de operacion, indique
cudles son éstas?

6.0 ¢Es necesario conocer la temperatura del destilado para los fines de esta préctica?

7.0 ¢Es necesario lomar la composicién de alimentacidn en la practica?

8.0 ¢4 De que manara se tomaran los gastos ds destilados y residuos en la praclica?
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<
.. W . W

. HOJA DE RESULTADOS "

- Composicidén de la mezcla de abastecimiento

[x,‘=

én mola
- Potencia de calefaccidn al hervidor elegida
I P = %
1 - RACTIC R
* composicidn de la mezcla en el
hervidor : PE 1 Xa = %
* composicion de la mezcla en el .
condensador : PE_S5 Xp = % A
* perdida de carga en la columna P = mmH 20
2 - CTIC
indice de reflujo elegido R =
* composicidn de la mezcla en el
hervidor : PE 1 Xs = %
* composicidn de la mezcla en el
condensador : PE 5 Xop = %
* Temperaturas indicadas por las sondas Ty = °C
Tz = .C
Ty = °C
Te = °C
Ts = °C
Te = “C
Ty = s
) Ta = .C
* Caudal de agua en el condensador . .
{por método de "puesta en una macets”) Magus = kg/s
Tk Altura tope de condensacién .
*  en el condensador . 1 = 0




134

3 - PRODUCCION DE DESTILADO

S

DURANTE 10 MINUTOS : PE_S D = kg
* P = D x (R + 1)
10 x 60 P = kg/s
* Caudal de trasiego al hervidor .
PE 1 ]' S = kg/s
* Caudal de la bomba dosificadora Amplitud = %

Impulsiones= /mm

* Tomas de muestras

PE 2

Xz = %
FE 3

Xa = %
EE & :
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DIAGRAMA DE LA COLUMNA EMPACADA PIGNAT

Figura 7.1

SO o ; >, L%

.-,@6;_._._ RGN T
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7.10 Equipo y accesorios ds la columna empacada de Pignat

1.0 Columna de vidrio DN 50, altura S00mm

2.0 Guamicién; Multiknil , acero inoxidable 316 L

3.0 Hervidor, capacidad 6 litros, con toma de temperatura- tuberia de abastecimiento- vélvula de
vaciado y desagie- vélvula de paro para trasiego en continuo- Virola de vidrio DN 200/50 y
brida inferior de acero inoxidable 316 L.

4.0 Resistencia eléctrica de acero inoxidable, potencia: 2KW/220 V

5.0 Condensador DN 50 doble efecto, con un cambiador, encamisado de vidrio y un cambiador
axial de acero inoxidable 316 L

6.0 Circuito de agua de refrigeracién incluyendo:
- conjunto de abastecimiento con: toma de temperatura- tres véivulas de reglaje- medidor
de caudal hacia condensador caudal hacia condensador.

7.0 Bomba dosificadora @ cabeza PTFE, caudal maximo 16 /h- 220 V, 50 HZ

8.0 3 Platos intermediaros DN 50 de acero inoxidable con tomas de temperatura, muestra y
abastecimiento.

9.0 Cabeza de reflijo DN 50 con toma de temperatura.

10.0 Vélvula de reflujo a ciere magnético.

11.0 Recibidor graduada Destilado, capacidad 600 ml, refrigerado por cambiador axial de acero

inoxidable Valvula de vaciado, de acero inoxidable 316L

12.0 Recibidor graduade Residuo, capacidad 600 ml, refrigerado por cambiador axial de acero

inoxidable Vatvula de vaciado, de acero inoxidable 316 L
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13.0 Calorifugo desmontabla

14.0 Conjunto de abastecimiento de acero inoxidable, con vélvulas de vaciado y muestra — 3

vélvulas de abastecimientos — collar calentador de300 W - toma de tempearatura y calorifugo

tuberias flexibles teflén

flaxibles de conexién para circuito de agua de condensacién-refrigeracién

juntas y reuniones teflon necesarias

una curva polietileno de almacenamiento, capacidad 20 litros, con vélvulas de vaciado
dos curvas polietilenc de almacenamiento, capacidad, capacidad 10 litos, con vélvula de
vaciado

8 sondas de temperatura de platinio

armadura tubularia de acero inoxidable, uniocnes de acero galvanizado, collares y juntas

necesaros
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