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CAPITULO I 

1.1 INTRODUCCION. 

Una de las ramas más importantes de la Ingeniería Química, es el 

estudio de las operaciones unitarias, de las cuales se pueden 

mencionar las operaciones de transferencia de masa, cuya carac­

teristica principal, se puede resumir en la separación de com­

puestos, la cual, se realiza siempre por medio de un proceso 

fisico, que puede ir desde un simple calentamiento, hasta llegar a 

agregar sustancias extrañas al compuesto a separar como sucede en 

la extracción liquido-liquido o en la lixiviación. 

En este trabajo se pretende solamente avocarse a las operaciones 

de transferencia de masa que involucran el conocimiento de las 

propiedades fisicas tales como el punto de ebullición de las 

sustancias a diferentes condiciones de presión, y más concre­

tamente me refiero a la destilación, cuya caracteristica principal 

se basa en separar dos o mas compuestos debido a los diferentes 

puntos de ebullición de los mismos. 

Es obvio para el lector, que el proceso de destilación involucra 

una gran cantidad de variantes, ya sea por las características 

propias del equipo, o bien, por las sustancias involucradas, sin 

embargo, se hablará aqui exclusivamente sobre el proceso conocido 

como "Destilación Flash", que en realidad, es la base para 

comprender lo que es el proceso de destilación. 

Para hacer un poco más simple el entendimiento de la destilación 

flash, se ha escogido la destilación de mezclas binarias (de dos 

componentes) quedando claramente especificado que los principios 

aqui expuestos, son igualmente aplicables para mezclas 

multicomponentes. 
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A fin de no idealizar el proceso a tratar, las sustancias 

escogidas son compuestos que forman mezclas no ideales y por lo 

tanto pueden presentar azeotropismo, es decir, no se pueden 

separar totalmente por medio de la destilación a ciertas condi­

ciones de presion y temperatura. 

Sin necesidad de mayores preámbulos, nos empezaremos a concentrar 

en el titulo de éste trabajo, haciendo patente que el objetivo de 

éste, es el de ayudar a la mejor comprensión de lo que es la 

destilación flash a todo estudiante de Ingenieria Quimica. 
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1.2 EQUILIBRIOS LIQUIDO - VAPOR, 

Mucho se ha hablado de para que dos fases subsistan al mismo 

tiempo, éstas se deben de encontrar en "equilibrio" , del signi­

ficado de lo cual, poco realmente se entiende: para subsanar un 

poco ésta situación, y, dando una explicación simplista entiéndase 

que 2 fases están en equlibrio, cuando el mismo número de molé­

culas que pasan de la fase 11 a la fase f2, son el mismo número de 

moléculas que pasan de la fase #2 a la fase #1. 

Por ejemplo, en la ebullición de un liquido, éste y un vapor se 

encuentran en equilibrio, si y sólo si, el mismo número de molé­

culas que se vaporizan, es el mismo número de moléculas que se 

condensan; es por ésto, que si alguna de las dos condiciones no se 

cumple, obtendremos únicamente vapor al calentar, o un liquido al 

enfriar. 

Enfocándonos al equilibrio liquido-vapor, y empezando a profun­

dizar un poco, es obvio que, para una sustancia pura, dicho equi­

librio es una relación entre la presión y la temperatura, las 

cuales siguen las siguientes reglas: 

a) La temperatura Tv del vapor es igual a la temperatura TL del 

liquido. 

b) La presión total ejercida por el vapor pv , es igual a la 

presión total ejercida por el liquido pL • 

c) La tendencia al escape del liquido al vapor , es exactamente 

igual a la tendencia al escape del vapor al liquido. 

Es decir, el equilibrio esiste si: Tv TL = T , pV = pL = p 

y las tendencias al escape son iguales. 
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Sin embargo, para mezclas binarias, se debe considerar un variable 

adicional, la concentración, siendo la fracción mol la unidad más 

conveniente para éstos casos. 

suponiendo 2 componentes, A y B, se considerara 11 x 11 como la 

fracción mol en el liquido y 11y• 11 1a fracción mol en el vapor del 

componente más volátil, en este caso A, y por lo tanto el compo­

nente menos volátil sera B. Así pues, la representación gráfica 

completa del equilibrio para mezclas binarias, requiere un dia­

grama tridimensional como el siguiente: 

..... 

Figura # l. 

(Treybal H. Robert,Op.transf.masa Ja Ed.) 

·La curva Pa, es la curva de la presión de vapor de A; cae 

totalmente en el plano de composición x~l y se extiende desde el 
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punto critico Ca hasta el punto triple Ta, sucediendo lo mismo 

para el componente e. 

Como se notará, a presión constante, la temperatura de ebullición 

de A (x=l), es más baja que la de B (por ser más volátil), asi 

también a temperatura constante, la presión de vapor de A (X=l), 

es mayor que la de B; pero expliquemos un poco mejor lo anterior, 

comenzando por los equilibrios a presión constante. 

1.2.1 EQUILIBRIOS A PRESION CONSTl\NTE. 

considerando una sección de presión constante de la figura f 1 

encontraremos lo siguiente: 

e 
¡¡¡;_ 

PRESIÓN CONSTANTE 

Pufl!Ós de burbu13 
, .s: 

Üt.¡Uld.J 

Fracc:On mot de A 

Figura # 2. 

10 
'.J) 

(Treybal H. Robert,op.transf.masa Ja Ed.) 
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Como ya se menciono, y como se ve, el equilibrio a presión 

constante para mezclas bi.narias se extiende desde la temperatura 

de ebullición de A, hasta la temperatura de ebullición de B: 

Obviamente la región con temperaturas más bajas corresponden la 

liquido, y similarmente temperaturas altas para el vapor, siendo 

la región ovoide, la zona de 2 fases, donde la temperatura E (TE 

TO= TF ), localizamos un vapor y un liquido saturado de compo­

siciones y•F y x0 correspondientes del componente A. Hay que 

recordar que el término "saturación" , se utiliza como un sinónimo 

de equilibrio. Ahora bien, para conocer las moles totales en fase 

vapor y fase liquida, se utiliza la llamada regla de la palanca, 

donde : 

moles o linea EF 

moles F linea DE 

Considérese una solución G en un recipiente cerrado a presión 

constante; si se calienta, la primera burbuja de vapor se ferina en 

H y tiene la composición J más rica en la sustancia más volátil, 

por lo tanto, la curva inferior de la figura #2 se llama curva de 

temperatura del "punto de burbuja" Al irse evaporando más mez-

cla, y disminuir la composición de A en el liquido, la temperatura 

de ebullición será más cercana a B e intermediariamente se iran 

formando mezclas con composiciones tales como L y K hasta que la 

última gota del liquido de evapora en M con la composición N, y el 

sobrecalentamiento del vapor llegará a O; Asi pues, la evaporación 

ocurrió en un rango de temperaturas HM, a diferencia de una tempe­

ratura para una sustancia pura única. 
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Con lo anterior, se puede.deducir que los equilibrios liquido -

vapor se pueden representar sobre un diagrama de composición 

y• vs x , donde P representa la 1 in ea de unión OF 

x .. fracción mol de A· en el liQu•do 

Figura t 3 

(Treybal H. Robert,op. transf.masa Ja Ed.) 

Hay que mencionar, que si el anterior experimento se realiza en un 

recipiente abierto, dejando escapar los vapores a la atmósfera, el 

liquido se volvera cada vez más pobre en el componente más volátil 

y por lo que en la figura #2, seguirá la curva de puntos de 

burbuja hacia N. 
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Cabe decir, que a presiones mayores, la sección ovoide de la 

figura f2 irá ascendiendo, pues los puntos de ebullición se irán 

incrementando, hasta lo que seria la presión critica, en donde la 

distinción entre el liquido y vapor no existe. Asi, a presiones 

mayores se puede representar el anterior fenómeno de la siguiente 

manera: 

·---------.J 
O '· yº ., frccci6h mol da A l.O 

Figura f 4, 

(Treybal H. Robert,Op.transf.masa Ja Ed.) 

1.2,2 VOLATILIDAD RELATIVA. (.X:.) 

Se ha llamado n volatilidad relativa 11 , a la facilidad de se­

parar 2 componentes por medio de la destilación. Numéricamente la 

volatilidad relativa se define como el cociente de las relaciones 
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molares del componente más volátil en el vapor entre el liquido: 

y• 1 ( 1- Y* ) 'l* 

" I ( l - X ) X 
(Ec.l.l) 

Donde gráficamente, la volatilidad relativa, es el grado de sepa­

ración de la curva de equlibrio del componente más volátil con 

respecto a la diagonal en un diaqrama Y* vs x ; si se analiza la 

definición numérica, se puede concluir que si oC.=l, entonces la 

separación no sera posible, mientras que la separación será mejor 

si oc. >>>l, y la curva de equilibrio se encuentra más separada de 

la diagonal. 

1.2.3 EQUILIBRIOS A TEMPERATURA CONSTl\NTE. 

Un caso tipico de éstos equilibrios se muestra en la siguiente 

figura: 

o 
181 

TEMPERATURA CONSTANTE 

VOpor 

x, y• • freec16n mol de A 

Figura # 5. 
'·º 
{Aj 

(Treybal H. Robert,op.transf.masa Ja Ed.) 
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Como se nota, el componente mas volátil, es el que presenta la 

mayor presión de vapor, pues su tendencia al escape es mayor • 

Es necesario mencionar, que todos los datos de equlibrio liquido -

vapor, solo se obtienen en forma experimental, a excepción de las 

soluciones ideales. 

1.2.4 BOLUCIOllEB IDEALES. 

Estas surgen cuando se sigue la ley de Roult, donde: 

pa = Pa.x (Ec.l.2) 

Siendo "pa" la presión parcial del componente A en el vapor, 11Pa" 

la presión de vapor de A, la cual solo es función de la tempe­

ratura, y">( la fracción mol de A en el liquido. Asi, para 2 fases 

con 2 componentes, podemos plantear las siguientes ecuaciones: 

P.ya 

P.yb 

Pa.xa 

Pb.xb 

ya + yb = 1 

xa+xb=l 

Donde 11 P11 es la presión total. 

Si idealmente: 

Por lo tanto: 

p 

p pa + pb 

P·= Pa.xa + Pb.xb 

xa 

Pa.xa + Pb.(1-xa) 

P - Pb 

Pa - Pb 
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Si se utiliza la ecuación 1.3 para hallar la composición en 

equlibrio en el vapor: 

Pa.xa 
ya (Ec.1.11) 

p 

Asi pues, si se fija la presión total P, se pueden obtener datos 

de equilibrio xa,ya para cada temperatura que este entre las 

temperaturas de ebullición TA y T 5 • 

Sin embargo, no todas las soluciones se comportan idealmente, para 

lo cual es necesario que las energias libres molares parciales 

sean iguales, y mas concretamente las fugacidades en el vapor y el 

liquido sean iguales: 
fiL = fiV 

Siendo la anterior ecuación deducida de: 

(EC.1.12) 

Donde: 

fiV , fiL 

determinadas. 

YiV YiL 

(Ec.1.13) 

Fugacidades del componente puro en el vapor y 
liquido (actividad) respectivamente a P y T 

Fracciones mol del componente i en el vapor y el 
liquido respectivamente. 

Coeficientes de fugacidad en el vapor y de 
actividad en el liquido. 

Generalmente se ha asumido un comportamiento ideal del vapor y por 

lo tanto .¡5iV =l, por lo que la ecuación 1.13 queda como: 

(Ec.l.14) 

Siendo la anterior ecuación conocida como la "ley de Henry 11 ,la 

cual establece que para un intervalo muy corto de temperaturas 

para soluciones ideales y generalmente diluidas, la composición de 
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el vapor en el equilibrio es directamente proporcional a la 

composición del liquido por medio de un coeficiente llamado de 

distribución. Ahora bien, si consideramos también la idealidad en 

el liquido,J"iL = 1 , entonces la ecuación 1.14 queda como : 

(Ec.1.15) 

Algunas veces se ha considerado Ki como el producto '¡{ iL•Ki , de 

la ecuación 1.14, lo cual es muy diferente de Ki de la ecuación 

l.15. 

Si el efecto de la presión total sobre la fugacidad del 

liquido (actividad) es despreciada cuando se acerca a la presión 

de vapor del componente puro i , entonces: 

Pi = fiL = fiV 

Siendo Pi la presión de vapor de i. Asumiendo que el vapor actua 

como un gas perfecto ( PV = nRT), entonces se llega a la ley de 

Raoult, siendo para soluciones ideales: 

<>C= Pa / Pb. (Ec.1.16) 

1.2.S DESVIACIONES POSITIVAS DEL COMPORTAMIENTO IDEAL. 

Antes de continuar y como anteriormente se mencionó, un azeótropo 

se define como una mezcla de dos componentes que a determinadas 

condiciones de temperatura y presión, no pueden ser separados por 

medio de la destilacion, pues la composición en el vapor y el 

liquido en el equilibrio son iguales, ahora bien, cuando la 

presión total es mayor a la calculada por la forma ideal (Ec.1.8), 

se dice que existe una desviación positiva. 

La mayoria de las mezclas son de este tipo, debido a que las 

presiones parciales reales, son mayores a las ideales, aunque 
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cuando cada componente tienda a ser puro { x--)1), las presiones 

parciales ideales y reales tienden a ser iguales, y, el caso del 

Etanol-agua es el típico de este tipo de azeótropos. Cabe 

mencionar, que cuando las presiones de vapor de los 2 componentes 

son muy cercanas y las desviaciones son altas, a presión constante 

se crea una" Mezcla azeotrópica de punto de ebullición minimo 11 

(Temperatura de ebullición constante} : Para mejor entendimiento de 

lo anterior, observemos las siguientes figuras: 

600 

e" 
:~ 

~ 200 

0.2 04 0.G 08 1.0 
x, y• .. frecc16n mol de CSl 

UNA ATM 

3 ~ 0~--:0:':2,--,:0-.,.4--,0:':G,--0.,.,.,.8-c-c!1.0 
x, y• "' hacc16n mol de CSl 

Figura # 6. Figura # 7. 
(Treybal H. Robert,Op.transf.masa 3a Ed.) 

Donde el punto L de la figura ~7 representa al azeótropo, y el 

vapor y liquido poseen la misma composición en el componente más 

volatil y por lo tanto, punto de ebullición constante. 

Observando la figura #7, el vapor E es más rico en el componente 

más volátil (comportamiento normal), y el vapor G menos rico en el 

componente mas volátil (comportamiento anormal),resultando una 

grafica de Y* vs x, de la siguiente forma: 

- 13 -



·~ 

0.2 04 06 o.a 1.0 
x = lracci6n mol cu CS2 en el liquido 

Figura # B. 

(Treybal H. Robert,op.transf.masa Ja Ed.) 

En este tipo de azeótropos se puede eliminar disminuyendo la 

presión total, y en su defecto reducir la zona de comportamiento 

anormal cuando x-->l. 

1.2.6 DESVIACIONES NEGATIVAS DEL COMPORTAMIENTO IDEAL. 

Al contrario de las desviaciones positivas, las desviaciones 

negativas se presentan cuando la presión total real es menor que 

la ideal, es decir, las presiones parciales reales son menores que 

las ideales, y cuando éstas desviaciones son grandes, surgen 

azeótropos de "punto de ebullición máximo" , los cuales son menos 

comunes que los de ebullición mínima. 
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La representaci~n qráfica de éste fenómeno es: 

~l O.to Of 
K, y• • lracc1bn mol do acetona 

Figura I 9. 

(Treybal H. Robert,op.transf.masa 3a Ed.) 

~ ! GC LIQuido 

! 
UNAATM 

··:--~~~~~-'-~--'-~-' ""o 02 04 OG o.e. 1.0 
K, y• • lreecl6n mol de acetona 

Figura f 10. Figura # 11. 
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1.2.7 DIAaRA!IAB llNTALPIA-CONCENTRJ\CION. 

Los equilibrios binarios encuentran también una representación 

qráfica con la Entalpia, para tal efecto, se necesita del cálculo 

de la entalpia del liquido HL y del vapor Ha • 

Comenzaremos por el cálculo de la Entalpia del liquido: 

CpL .(TL - To).PMprom. + AHs (EC. l..17) 

Consideraciones: 

I) CpL = Capacidad calorifica de la solución (energia/mol oC) 

II) CpL ideal = Cpa.xa + Cpb.xb 

III) AHs = Calor de disolución a To (energia/mol sol.). Se 
considerará para mezclas ideales = O, y negativo (-) 
cuando desprenda calor al mezclarse. 

Ahora bien, para el cálculo de la Entalpia del vapor, se puede 

suponer que los liquidas puros se calientan por separado a la 

temperatura TG (Punto de recio), mezclando posteriormente los 

vapores. Por lo que resulta: 

Ha y•a. (CpLa.PMa. (Ta-To) + :>..a.PMa)+(l-y•a). (CpLb.PMb. (Ta-To) + 

il.b.PMb) 

Donde: 

Aa. Al> 
CpLa, CpLb 

PMa , PMb 

(Ec.l..18) 

Calores latentes de vaporización (energia/mol) 
Capacidades calorificas de los compuestos puros. 
(energia/mol oc) 
Pesos moleculares de los compuestos puros. 

Realizando los anteriores cálculos, para los datos de equilibrio 

x,y~ , encontramos las siguientes figuras: 
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Figura 12. 

(Treybal H. Robert,op.transf .masa 3a Ed.) 

En la figura anterior para evaporar la solución e, se requiere de 

un calor (HD - HC), siendo la linea EF, una linea de unión de los 

liquides y vapores en equilibrio; Esta linea de unión se ve 

representada por el punto G en la grafica y• vs x . 

Suponiendo que los puntos M y N existan, P sera el resultado del 

mezclado adiabático de H y N. Haciendo un balance de materia 

global tenemos: 

H + N p (Ec. l.19) 

Y para el componente A: 

M.zm + N. zn P.zp (Ec.1.20) 
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Un balance de energia será: 

M.Hm + N.Hn P.!lp (Ec. l. 21) 

Sustituyendo la ecuación l.19 en 1.20 y l.21, y haciendo la rela­

ción M/N tenemos: 

M 

N 

zn - zp 

zp - zm 

Hn - Hp 

Hp - Hm 

Lo cual es la ecuación de la recta MPN. 

- 18 -
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1.3 DEBTILACION FLASH. 

Este proceso también conocido como 11 EVaporación instantánea", es 

una operación en una sola etapa, ya sea por adición de calor o 

reducción de presión. 

Para lograr la evaporación instantánea, se requiere que la mezcla 

a destilar se encuentre entre los puntos de recio y burbuja. Si se 

deja a la mezcla alcanzar el equilibrio, es posible separar la 

fase vapor de la fase liquida, logrando que el componente más vo­

látil se concentre en la fase vapor. 

Para la determinación del punto de burbuja se debe cumplir: 

Yi = Ki.xi 

Y para el punto de recio: 

En donde Ki , es conocida como el coeficiente de distribución, y 

para calcular cada temperatura (recio y burbuja), se logra por 

tanteo y error. Una ayuda para éstos cálculos, es considerar la 

siguiente ecuación de cálculo de K (Chem.Eng.Oct,29.1973). 

Ln K =al. (l/T2) + a2. (l/T~ + a3.(ln T) + a4.T+ a5.j2 + a6 
+ bl.(ln P) + b2.(l/P) + b3.(l/P) + b5.(ln P) + b6.P 

Donde al,a2,aJ, •.•. ,bl,b2, •.• ,b6, son constantes, T temperatura y 

P presión. 

Ahora bien, el equipo utilizado para la destilación flash, es en 

realidad muy sencillo en comparación con otras destilaciones: 
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1.3.l DESTILACION FLASH ISOTERMICA. 

ALIMENTACIÓN 
F molesltiampc:i 
1, 

H, 

intercambiador 
de calor 

Figura # 13. 

VAPOíl 
D mol-os/t1ompo 

'º Ho 

'w 
H~ 

(Treybal H. Robert,op.transf.masa 3a Ed.) 

Como se observa en la figura anterior, se tienen cambiadores de 

calor, cuya función es la de proporcionar la enerqia necesaria 

para que la mezcla a destilar alcance una temperatura entre el 

punto de recio y burbuja, siendo la representación de lo anterior 

en un diagrama H vs x,y* : 

(Ver página siguiente) 
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PUNTOS DE ROCIO. 

H 

F 

x,y* 

Figura # 14. 

El uso de válvulas de control también existe en éstos equipos, en 

donde por lo general, se utilizan para controlar flujos, o reducir 

presión. (Procedimiento utilizado en ocasiones para la destilación 

flash) • 

La función del tanque separador, es, como su nombre, separar lB 

fase vapor de la fase liquida, para lo cual presenta un área de 

flujo mayor que la tuberia: Dicha área es función de la velocidad 

de diseño del tanque, la cual debe ser tal, que no arrastre li­

quido en la fase gaseosa. Para evitar lo anterior, los tanques 

separadores son de dos tipos: Horizontales y Verticales, los pri­

meros se utilizan cuando la cantidad de liquido a separar es 
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grande, y los segundos, cuando la cantidad de liquido es menor.La 

altura de los separadores se puede reducir utilizando mallas 

eliminadoras de arrastre para la salida de los vapores: 

VAPOR 

MEZCLA VAPOR 

¡ 

e y 

MEZCLA -

LIQUIDO 

UQUIDQ 

Figura il 15. 

(Treybal H. Robert,op.transf.masa Ja Ed.) 

Generalmente los problemas de destilación flash, son del siguiente 

tipo: Una alimentación, de una composición determinada, será vapo­

rizada a cierta presión y temperatura; La determinación de la 

moles ~atales de vapor y liquido formados, y las composiciones de 

cada uno de ellos son requeridas. 

Para visualizar un poco mejor lo anterior, y basándonos en la 

figura #13, se tendrán los siguientes balances de materia y 
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energia: 

Balance de materia: 

Total: 
Por componente: 

Balance de energia: 

F = D + W 
F.zf D.zd + w.xw 
F.Hf = D.Hd + W.Hw 

(Ec.1.23) 
(Ec.1.24) 

(Ec.1.25) 

Resolviendo las anteriores ecuaciones para hallar la relación 

Liquido/Vapor de la destilación: 

(D + W). zf D.zd + w.xw (l.23 en l.24) 
o.zf + w.zf o.zd + w.xw 

w zd - zf 

D "" - zf 
(Ec.1.26) 

(O + W) .Hf + Q D.Hd + W.HW (l.23 en 1.25) 
D.Hf + W.Hf + Q D.Hd + W.Hw 

W. (Hf-Hw) + Q D. (Hd - Hf) 

w Hd - Hf + Q 
------------ (Ec.l.27) 

D Hw - Hf 

Las ecuaciones 1.26 y 1.27 representan una recta a travás de las 

coordenadas Hd,zd que representan a o, Hw,xw representando a W, y 

(Hf + Q/F),zf que representa la mezcla después que abandona el 

intercambiador de la figura #13, con lo cual tenemos: 

(Ver página siguiente) 
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Figura 16. 

(Treybal H. Robert,op.transf.masa Ja Ed.) 

La pendiente de la recta será negativa, pues xw será siempre menor 

que zf para el componente más volátil A. 

Si en la figura #16 O y W alcanzaran el equilibrio, estarián 

representados por w•y o• en el diagrama de H vs. x,y* y como N, en 

el diagrama de y• vs. x. 

Ahora bien un procedimiento ordenado para resolver los sistemas de 

destilación flash seria el siguiente: 
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1) Cálculo de las moles de vapor y de liquido formados por el 
proceso flash.(Considerando todos los componentes volátiles.) 

Dada una alimentación de una composición determinada y una 

temperatura Tf, la cual debe de encontrarse entre la temperatura 

de recio y el punto de burbuja de la mezcla para entonces 

satisfacer las siguientes condiciones: 

t Kpi•Xi -1 > o (Para el punto de burbuja) 

iYi/KFi-1> o (Para el punto de rocío) 
; .. 

Y. ser posible por lo tanto, separar la alimentación en 2 fases a 

las condiciones de Tf, Pf. Como es de notarse, para saber a que 

temperatura se debe de alimentar, se necesit calcular el punto de 

recio y de burbuja utilizando los siguientes requisitos: 

Para el punto de burbuja: 

tKFi·xi -1 = O ... 
Para el punto de recio: 

t Yi / KFi - l = o 

(Ec.l.28) 

(Ec.l.29) 

o bien utilizar alguna otra función error que converga más rapido 

para el anterior cálculo. 

Una vez hallada la temperatura Tf en la que subsisten las 2 fases, 

se siguen los siguientes balances para cada componente: 

F.xFi = o.z0i + w.x.,,i (Ec.l.JO) 

Como la destiláción flash se considera un proceso de equilibrio: 

F.xFi = D.zoi + W.(zoi/KFil 

Por lo tanto: 

__ :.:~!:~----
º + W/KFi 

- 25 -



Como F=D+W D=F-W 

F.x i 

F - W + W/Kfi 

Dividiendo entre F el numerador y el denominador: 

X i 

l - (W/F)(l - l/Kfi) 
(Ec. l. 31) 

Siendo W/F la incognita primaria resolver, la llamaremos fJ , y 

haciendo la ecuación 1.31 para todos los componentes, se tiene: 

(Ec.l.32) 

Por lo que: 

n 
"\"" xfl'i 

= /:._ ---------------------1•1 l - JZ! (1 - l/Kfi) 
- l (Ec. l. 33) 

Como se·notará W/F =f1 se encontrara cuando se escoja un valor 

o ,; p .; 1 tal que f (j' ) = o, pues si jlJ = o, significa que toda 

la alimentación se vaporizó, y siyi= 1, que toda la alimentación 

continua como liquido, es decir no hubo destilación flash. 

Ahora bien, para poder utilizar el método de Newton de ler.orden 

como antes se menciono, se necesita calcular f'('f) la cual estará 

dada por la siguiente ecuación: 

(Ec. l..34) 
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como se observa, ésta Ultima ecuación solo tiene 2 raices con 

significado fisico fl= o y la respuesta f(l •f'r. Si fJ= o. implica 

!Cp ¡ = o, f' Cf'l. < o y sif'= 1, f' cp l > o, por lo tanto existirá 

un minimo enp>= o lo cual en una gráfica será: 

L/F 

Figura# 17, 

(Holland D.,oestillation,2a Ed.) 

Por lo tanto, si se considera¡t>= 1 como primera opción para el 

método de Newton, éste convergerá en }1-, y f' C/) será positiva y 

se satisfará que fr< ,PJ < l. Si se tomara el valor de f <fin , la 

ecuación del método de Newton solo convergiria en f'= o, lo cual 

significaria la no separación, siendo ésto fisicamente erróneo. 

En la figura i 17 tambien se muestra que pasaria con f(~) si 
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Tp >Top y Tp < Tsp (OP =punto de recio, BP =punto de burbuja.) 

2) Cálculo de las moles de vapor y liquido formados por el proceso 
de destilación flash con compuestos ligeros y pesados. 

cuando la alimentación contiene compuestos pesados y volátiles, la 

función f~) toma la forma: 

fe¡; 1 = I_-1-:--~~~-:-¡¡¡;;i¡-- - i 

•"IC r 

(Ec.1.35) 

Donde se entiende que para los ligeros l/Kpi = O. 

Asi pues, se puede obtener una solución real para la anterior 

ecuación considerando que: 

L"F1 
L1L. x= comp.pesados. 

Donde Xpi representa los compuestos liquides volátiles pesados en 

la alimentación ; Xxr solo los liquidas pesados. 

Para una alimentación con compuestos volátiles ligeros, existe una 

solución fisica de)" la cual cumple f CJP ) = o con Tp < Top y por 

lo tanto o < Tp < Top , > O con los siguientes limites: 

¿xpi > fo >o 
l.._ 

Sinilarrnente para compuestos pesados volátiles en una sola fase, 

existe una solución f1sica de dando la temperatura de flasheo 

arriba de la temperatura de burbuja~ Por lo tanto Tap < TF <e.o ; 

será hallada entre los siquientes limites: 
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Para poder utilizar el método de Newton, se tiene la siguiente 

eeuaeión para ealeular la inicial para la función f( ) : 

CA - \ F'X..l '<;: ;,:. • 
r-L..~-= '- r• 

¡¡t<. F' \JO... 

1.3.2 DEBTILACION PLABH ADIABATICA. 

(Ec.1. 36) 

Esta es una destilación que requiere de un estudio aparte de lo 

que es la destilación flash común, pues involucra los 

requerimientos de entalpia para su desarrollo. 

Por lo general, se presentan dos problemas a resolver: 

A) Dada la temperatura y presión del proceso, calcular la 

temperatura de alimentación. 

B) Dada la temperatura y presión del proceso, calcular la tempe­

ratura de alimentación y la cantidad de liquido separado. 

Analizaremos cada problema por separado: 

l) ~:;~fi!gi~~ó~l~:h1~c~~~~e~a~~;ªt~:p:~!~~~~a~ig~e~i~~ ~~e~~ 
minadas. 

LO primero aqui es calcular las moles de vapor f orrnadas y sus 

correspondientes composiciones. Asi pues, la entalpia del vapor y 

el liquido serán: 

liv= f ll,l z..: 
"" tt._ • ! ~LL X,.Í 

Por lo tanto, la entalpia de la· alimentación debe ser: 

(Ec.l.37) 

(Ec.l.38) 

(Ec.l.39) 

Con ésto, el problema se reduce a encontrar la temperatura que 

satisfaga la anterior ecuación, suponiendo que V/F se conoce. 
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2) Determinación de la temperatura de alimentación y la cantidad 
de alimentación se~arada cuando la presión y la entalpia del 
proceso son determinadas. 

Para tal efecto, utilizaremos el método de Newton con la siguiente 

variante: Uso de f en lugar de t 
Si en la ecuación 1.30 sustituimos Z 0 t:-= "'r'' :X...,i. se obtendrá: 

f'x,.,: VI<,.¿ l;.< ~ Lx.,, (Ecl.40) 

Por lo tanto: 

Si L m F - V 

Dividiendo numerador y denominador entre F 

J"""'i= ~ ·----1-¡:; (1-~.l\ 
Para todos los componentes y haciendo ~ = 6" 

1='~­
{;:, 1-S-(1-~;-l) 

(Ec.l.41) 

Haciendo la anterior ecuación como la función error para hallar 5 
por el método de Newton-Rapson: 

f(b': =t 1-.,.i<~-~-·\ . 1 
c,:.1 

(Ec. l. 42) 

Derivando: 

(Ec. l. 43) 

Ahora bien, utilizando la ecuación 1.37 y multiplicando por V 

" 
VPv : L flv V t,• 

{:'"I 
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De la ecuación l.30: 

'J 1..t>¡ = F_:>:ri - L x...,< 

Utilizando las dos ecuaciones anteriores : 

Donde: 

Wv=-FiHvt'1-' -L2_Hv¡ :r.,i 
V"1 i" 

(Ec.l.44) 

= Entalpia de una mol de vapor, e­
valuada a la composición de la 
alimentación y la temperatura del 
flash. 

= Entalpia de una mol de vapor, e­
valuada a la composición del 
liquido formado y a la temperatura 
del flash. 

Multiplicando la ec.l.39. por F y sustituyendo en ec.l.44 : 

pµ :: FÍ.l-lvtX.,,l ~Lrf .. i.ip:.,l -1-1LJ 
t=' v·· L'r& (Ec. l.45) 

Por lo tanto 

Sustituyendo ec.l.Ú. -~-i.4,6: - -· 

Hr "'¡11.1~¡ ~(t-.f)[&, (\\,i i-Fct~~¡) )-1\ J 

H¿ = ~.1\,:.:,.1; liv·ll,/i· 

fi,, "' tuvt~i lci-.f) e{. µ,. 
,. t.~· . -·,_-: ' l-1 
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Convirtiendo la anterior ecuación en función error : 

. ré~ hXr, ]~" -~u ,.· r \·< -.,, '-·~ 1-_' '( "'- "'f' L"v<-r'CEc.l.47) f;.:_ Q 1 1 ~·I -'¡- Q J-·-i-·t.> l"":l 

Hasta ahora se han hallado las ecuaciones que representan una 

función error para el balance de materia y energia , f( b) y 

f~( D) respectivamente, las cuales al resolverse simultáneamente 

por el método de Newton Raphson en f(,f) =o y f~(d-) =o se 

hallarán ·~ y T. 

Para tal efecto se considerará : 

M(t¡ O"' 
""ºr(O, 
·p 

~ .. ¿ x:,i ( r!7 i f 
, .. (. ~ -ó(r-K,:.<.] 

Si para un Newton Raphson de 20 orden se pueden lograr las 

ecuaciones lineales, se tendrá: 

y se resuelve para Je, y L.T . donde : 

.::.(: :: ~ .. , - <ir. s:., :: .l" .. s. 
.... ~ .,. .,. -Tn -r, ., "l' * .,.(;_ 

'r•1 

Siendo los primeros valores para calcular las derivadas 

y T = Tn • 
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El primer valor de b = 1 y Tw < Tl < T.Pf' .si en algún momento 

del cálculo, Ón~ resulta negativa, ésta se descartará y será : 

& ~~ 
s., .. -~ 

Ahora bien, si Tn+'\ resulta Tn-H > '1Pf o 

descartará y: 

o 
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CAPITULO II 

2.1 DBBCRIPCION DBL PROCESO.-

El sistema consta de los siguientes equipos: 

l) l Tanque flash 
2) l Vaporizador tipo doble serpentín. 
3) l Condensador tipo doble set"Pentin. 
4) 2 Subenfriadores tipo doble serpentín. 
5) l Tanque "Buffer" para alimentacion. 
6) l Bomba centrifuga. 

El proceso se inicia con la alimentación de la mezcla etanol-agua 
que existe en el tanque R-101 hacia el vaporizador C-102 por medio 
de la bomba B-lOl;el control de flujo de la alimentación es por 
medio del rotámetro FIC-101 para cuando la mezcla que se alimente 
sea de sot (peso) en etanol y agua o por medio del by-pass para 
otras concentraciones,siendo lo maxirno permitido para ambos casos 
hasta 2 l/min a vaporizarse totalmente. 
El fluido que entra al vaporizador vertical c-102 en la coraza es 
calentado y vaporizado ~or medio de vapor saturado (De distintas 
presiones segun se requiera la vaporizacion máx.15 psig), que se 
alimenta al serpentin de di~ho catnbiador,en el cual es condensado 
y vaciado al drenaje. 
El efluente del c-102 por la parte superior,es conducido hacia el 
tanque separador R-102, el cual es de tipo ciclón,hecho en vidrio 
para fines didácticos y enchaquetado al vacio. En este tanque se 
controla un nivel máximo de liquido de l in por abajo de la mam-

h:~ia d:1 c~~~~ ~e~n ;;;~1e ,mtsnti:
0s!ªioefr: ~~~~~ot:r e~~;a~~d~~ a:s~: 

válvula de salida del subenfriador c-101 hacia el tanque buffer 
R-101,lugar hacia donde son regresados los fondos del R-102, 
previo subenfriamiento en el c-101 (Subenfriado hasta Jo~c 
considerando 2 l/min de agua a 90 oC.}.Los vapores que salen por 
el domo del R-102 son condensados en la coraza del C-103,y 
subenfriados en el C-104 para ser retornados hacia el R-101 en 
forma libre.De ésta manera se completa el ciclo de operación para 
tratar de mantener la concentración constante en el tanque R-101. 

l!Q'.U.1. 
Los calcules para cada uno de los equipos 'se muestran en el 
Apendice I. 
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2.2 LISTADO DE EQUIPO.­

A.- RECIPIENTES. 

R-l.02 

DESCRIPCION. 
Tanque Buffer de 
alimentación. 

Tanque flash de 
vidrio con capa 
al vacío. 

B.- BOMBAS. 

DESCRIPCION. 
Bomba de alimen­
tación a R-l.02 

DIHENSIONES(cmfi 
25 DIAH. X 80 

l.4 DIAH. X 42 h 

POTENCIA(HP) 
1/20 

CAPACIDAD ( l ts) . 
39.3 

6.5 

TDH(ft) MATERIAL. 
15.0 Aleación 

(150 gph) en Ti. 

c.- Cambiadores de calor. {tipo doble serpentín de cobre) 

'.!'.:b§.:. DESCRIPCION. CORAZA. SERPENTINES. AREA 
D.E(in) MATERIAL ~ DI(in) {ft2) 

·•GIROS 
C-lOl. Subenf riador de 4 Ac.CarbÓn- 3.1 l. 7 2.15 

fondos del R-l.02 CEO. 40 16 18 

C-l.02 VaJ?orizador de 4 Ac.Carb6n 3.1 l. 7 2.91 
alim de R-l.02 CED.40 22 24 

C-103 condensador de 4 Ac.Carbón 3.1 1.7 4.7 
domo de R-102. CED.40 36 38 

C-104 subenf riador de 4 Ac.Carb6n 3.1 l. 7 2.15 
domo de R-102 CEO. 40 l.6 18 
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CAPITULO III 

3. EXPERillENTACIOH 

3.1 l\RlUUIQUE DEL SIBTE!!A. 
A continuación se dan los pasos a sequir para loqrar un pro­
cedimiento seguro de arranque del equipo,para evitar daños a las 
personas y al equipo: 

1) Verificar que todos los equipos esten totalmente vacios. 
2) Una vez vacíos los equipos cerrar todas las válvulas a 

excepción del domo del C-103 lado coraza la cual siempre debe 
mantenerse abierta para evitar presionamíentos. 

3) Preparar 20 litros mínimo de solución de Etanol-Agua a usar. 
(Concentración minima recomendada 5% peso.) 

4) Con la solución en el R-101 abrir válvulas de bloqueo de la 
succión de la B-101 y su recirculación. 

5) Arrancar s-101 y poner a recircular la solución del R-101 
durante 10 minutos. 

6) Colocar manguera de plastico en la purga general del sistema de 

~Y~!g~~ :rf~~~~16e"x\.~e~~09d!ª~~0~an~~~r~"~a~~~ª~~ªª;fs:;;;;i~~l 
laboratorio .. (Esto se hará en caso de no querer tirar agua al 
drenaje,y solo de estar seguros que no haya contaminación con 
otros compuestos en este sistema.) 

7) Abrir la válvula principal de alimentación de agua de 
enfriamiento del sistema. 

B) Abrir 1/2 vuelta la válvula que alimenta agua al c-101,y 1/4 de 
vuelta al C-104. 

9) Si se utiliza el rotámetro como control de flu~o,abrir valvula 
de bloqueo de este y empezar a controlar el flu)o deseado hacia 
el R-102,restringíendo la recirculación del R-101 para 
controlar una presión de aprox. 4 psig en la descarga de la 
B-101. 

lO)Una vez que el R-102 empieza a tomar nivel ~urgar,el fondo de 
la coraza del c-101 en un recipiente,can el fin de evitar tener 
aire en la tuberia del fondo del R-102 al R-101. Vaciar lo 
purgado al R-101. 

ll)Una vez purgado el C-101,el R-102 tenderá a vaciarse por efecto 
de sifón,de tal manera que se controlará el nivel del R-102 en 
la válvula de salida del c-101 al R-101,restringiendo el flujo 
y controlando de esta manera el sifón. 

12)Una vez establecido un nivel constante en el R-102,abrir vál­
vula de purgado del sistema de vapor.Tomar lectura de flujo 
de alimentación. 

13)Abrir válvula controladora de presión. 
14)Abrir poco a poco la valvula principal de suministro de vapor 

hasta que salga vapor por la purga.(pur9ar JO seg.) 
lS)Cerrar válvula de purgado del vapor deJando una pequeña salida 

de vapor. 
16)Cerrar válvula principal del sistema de vapor. 
17)Cerrar válvula controladora de presión a 6 cuerdas aprox.del 

limite total de cerrado. 
l6)Abrir válvula de bloqueo hacia manómetro y hacia c-102. 
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19)Abrir lentamente válvula de suministro de vapor principal y 
controlar inicialmente psig de presión.(La presión aumentará 
al ir abriendo la valvula principal de vapor) 

20)Mantener la presión en el vapor durante 20 min,y verificar la 
temperatura en el R-102, si no hay incremento o no se notan la 
presencia de vapores incrementar la presión en 1 psig/15 min. 

2l)Una vez detectada la presencia de vapores,si éstos son pocos en 
cantidad,y una vez controlado el nivel del R-102 (SIN CAMBIAR 
LA ALIMENTACION) ,purgar el c-101 de ser necesario,para evitar 
la presencia de gases en la tuberia que entorpezcan el flujo,y 
dejar operando 5 min. más.Purgar por el fondo C-104 y operar 10 
min.más.Tomar muestras. 

22)Si los vapores son abundantes,y controlado el nivel del R-
102,operar el tiempo necesario para que el condensado del C-104 
fluya libremente hacia el R-101.Tomar muestras. 

23
) ~!p~~ a~erle~edroe l=ª~~i vuv1ª!;1°r1i~~ci~6a01 ~~c~~:i~I:~ro1de p~=~~~~ del 

(Presión máxima 15 psig.) 

3 ,2 KtJl!lSTREO. 
Las muestras serán de los siguientes puntos:alimentación al R-102, 
fondo del C-101, y fondo del C-104. 
Los puntos de muestreo serán: 
Para la alimentación al R-102 en el PI de la B-101. 
Para el Fondo del c-101 en la tubería de salida hacia el R-101. 
Para el fondo del C-104 en la tuberia de salida hacia el R-101,0 
-en el fondo del mismo cambiador, dependiendo de la premura en la 
operación. · 
Para obtener composiciones se utilizará la refractometria como 
técnica de análisis cuanlitativo.{Ver anexo II par~ obtener 
indices de refractornetria del Etanol-Agua.) 

~ 
ES RECOMENDABLE DEJAR OPERAR EL SISTEMA HASTA QUE FLUYA EL 
CONDENSADO DEL C-104 HACIA EL R-101,PARA EVITAR LECTURAS ERRONEAS 
AL MUESTREAR TENER LA MUESTRAS EN BAÑO DE HIELO PARA EVITAR SE 
VAPORIZE EL ETANOL AL AMBIENTE. 

3.3 PARO DEL SISTEMA. 
l) cerrar totalmente válvula principal de suministro de vapor. 
2) Abrir totalmente válvula de fondo del c-101 hacia el R-101. 
3) cerrar lentamente la alimentación hacia R-102 al mismo tiempo 

que se abre la recirculación hacia el R-101. 
4) Parar B-101. 
5) Vaciar todos los equipos, hacia recipientes para posteriores 

prácticas . 
6) cerrar la valvula de sumistro principal de agua de 

enfriamiento. 
7) Desconectar manguera de purga principal del sistema de agua de 

enfriamiento y retirarla de la cisterna del laboratorio. 
8) una vez vacio todo el equipo asegurarse que esten cerradas 

todas las válvulas del sistema. 
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3. 4 lll!DICIOllBB E:n>BRI!lll!ITllLBB. 

se realizaron 5 corridas e>cperimentales con los procedimientos 
anteriormente mencionados, durante las cuales se tomaron las 
siguientes lecturas: 

* Flu1o de alimentación al R-102 
• FlUJo de salida del c-101. 
* Presión del vapor utilizado. 
• Temperatura del flash en R-102. 
* Temperatura de salida en c-101. 
•Temperatura de salida en c-104. 

También en cada corrida se tomaron las correspondientes muestras 
de la alimentación, domo y fondo del tanque flash (R-1.02), a las 
cuales por medio de un refractómetro de Abbe se midió su 
concentracion de etanol en % peso utilizando un diagrama de n0 vs. 
t peso ETOH, el cual se añade en el apéndice III. 
Los resultados se muestran en las siguientes tablas: 

(Pasar a la página siguiente.) 
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... 
o 

CORRIOA#1. 

CORRIDA# 2. 

CORRIDAl3. 

CORRIDAl4. 

CORRIDA IS. 

CORRIDAS EXPERIMENTALES. 
DESTILACION FLASH ETANOL-AGUA 

EN LA CIUDAD DE MEXICO. 

R.WO AUM.A-102 FlWO FONDO R-102 PRESION OEL VAPOR TEMP.AUM.AR-102 TEMr. EN R-102 TEMP.SAUOA C.101 

(lJMIN) (lJMIN) (PSlG) ('C) ("C) ('C) 

6.00 5.217 7 40 66.0 45 

6.00 5217 6 40 67.0 45 

2.631 2.5 5 36 68.5 40 

2.631 2.2 • 38 68.5 40 

2.631 1.7 6 40 60.0 41 

TEMP.SAl.JDA C-104 

('C) 

20 

20 

20 

20 

20 



.. .... 

CDRRIDAll 1. 

CDRRIDAll2. 

CORRIDA#3. 

CDRRIDAll4. 

CORRIDAll5. 

CORRIDAS EXPERIMENTALES 
DESTILACION FLASH ETOH·H20 EN CD.MEXICO. 

(CONCENTRACIONES) 

INDICE DE REFRACC. INDICE DE REFRACC.llNDICE DE REFRACC. CONC. (%PESO) CONC. ( % PESO) CONC. (%PESO J 

Al.IMENTACION DOMO FONDO Al.IMENTACION DOMO FONDO 

1.3:l83 1.3065 1.3300 8.0 36.5 7.5 

1.>:IOO 1.3500 1.3:!00 7.5 43.0 5.0 

1.3370 1.3543 1.3363 6.5 31.S 5.5 

1.3380 1.3550 1.3355 7.5 33.0 •.2 

1.3390 1.3500 1.3350 e.o 25.1 ~ .. 



3.4.1 TAMIZADO DE DATOS EXPERIMENTALES.-

Las 5 corridas experimentales fueron sometidas a una evaluación de 
datos,comparando los obtenidos contra los que se tienen en la 
bibliografia (Manual de prácticas de Ing.Quimica UllAM.) .se 
consideró como base la concentración del domo del R- 102,y se 
utilizó un diagrama de T vs. x,y (ver apéndice III) encontrándose 
que las corridas # l y #4 para poder tener las concentraciones 
determinadas debieron estar a una temperatura del flash de 88.3 oc 
y 89 oc respecti-vamente en lugar de las mencionadas en la tabla 
anterior. La diferencia de datos se puede deber a las siguientes 
causas: 

1) Error de paralaje en la lectura de la 
temperatura. 

2) No haber esperado el tiempo suficiente para que 
se homogeneizara la concentracion en el C-104 o 
c-101 y evitar influencias de. corridas 
anteriores. 

3) Falta de estabilización del sistema para lograr 
un régimen continuo. 

4} Error de paralaje al usar el refractómetro~ 

Dado lo anterior de tomarán como base de evaluación del equipo las 
corridas 12,13 y #5. 
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CAPITULO IV 

4. CALCULOS.-

4.1 ECUACIONES PRINCIPALES. 

- Conversiones: 

kg/min 
kgmol/min 

Peso molecular medio 
Fraccion mol (X¡¡ToH) 

(l/min)• s.g 
(kg/min)/ peso molecular 

XETOH*PMETOH + (l-xEToHl*PMH20 

( % pesoETQH/PMETOH ) I ( C % pesoETOH I 
PMETOH ¡+¡100 -~ pesoETOH )/PMH20 ) 

Fracción mol del H20 = l - xETOH 

- Balance de materiales: 

Total: F 
01 

W + O 
F W 

Componentes: F*zf = W•xw + D*zd 
02 = ( F•zf - W*xw )/ zd 

- Balance de energía: 

FHf + Q WHW + OHd 

Calor requerido en c-101 Q WHw + OHd -FHf 

Flujo de vapor en c-101 Q/ Hvap. 

- ' Error de lecturas de flujos: 

% Error = ABS(l - {W/Oexp / W/Oreal )) 

- Relación liquido - vapor del flash. 

Real: 
Experiinental: 

W/O (zd - zf) / (xw - zf) 
W/O = W/02 

NOTA: Se utilizarán para determinar las entalpias del domo y 
fondo un diagrama de H vs. x,y+ (Manual de Prácticas de 
Ingenieria Quimica,Valiente Antonio, U.N.A.M.) del apéndice III. 
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CAPITULO V 

S. RESULTADOS Y CONCLUSIONES. 

5.1 RESULTADOS POR CORRIDA EXPERIMENTAL 

CORRIDA# 

%PESO rRACClON MOL. 
AUM. DOMO FONDO AUM. DOMO FONDO 

1.5 43 s 0.0308 0.2279 0.0202 
CpAUM• .4..l6 J/¡oC• 

PESOS MOL PROMEDIO. 
DOMO FONDO AIJM. DOMO FONDO 

0.9290 0.9831 18.9 2-4.4 18.6 
RESPEC11V AMENTE 

FLUJO DE AUMENTA.CON .. 
FLUJO DE FONDOS • 

FLUJO DE DESTILADO POR BAUNCE TOTAL. 
FLUJO DE DESIUADO POR BAL-\NCE PAROAL-

CALOR REQUERIDO EN C·lOl 
FLUJO DE VAPOR REQUI!RIDO EN C·IOt 

W(O EXPERIMENTAL .. 15.74 
% ERROR FLUJOS .. 15.6% 

CORRIDA# 

%PESO 
AUM. DOMO FONDO AUM. 

6..5 31.5 5..5 0.0265 
Cp AUM • UJS l/1 oC • lB..991 O 

DENSIDADES 
AUM. DOMO FONDO 
0.9806 0.9333 0.9823 

SO @ "40,icJ Y 40 oC RESPECIW AMENTE 

FLUJO DE AllMENTAOON • 
FLUJO DE FONDOS • 

FLUJO DE Df.STILl.DO POR BAI.ANCE. TOTAL 
R.UJO DE DESTILADO POR BAL\NCE PARCIA1-

CALOR REQUERIDO EN C-101 
FLUJO DE VAPOR REQUERIDO EN C-101 

WFDEXPERIMENTAL • 
~ERROR R.UJOS • 
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• UMIN-
s.m LJMIN • 

01-
02-

a-
VAPOR• 

wroruw. -

MOL. 
FONDO 

0.0223 

FONDO 
1&6 

2.631 UMJN-
2.S UMJN-

01-

º'. 
a-

VAPOR• 

WfOREAL-

ENTALPIAS. 
AUM. DOMO FONDO 

769 11.00 1700 

0.3111 KGMOlJMlN 
02760 KGMOl.JMlN 

0.0351 KGMOlJMIN • 0.92 lh 
0.0175 KGMOlJMIN • ... lJl 

630 KCAUMlN 
1.1815 KG/MIN 

1&65 

ENTALPIAS. 
AUM. DOMO FONDO 

684 11375 1700 

0.1375 KGMOL/MIN 
0.1311 KGMOL/MIN 

0.0058 KGMOUMIN• 0.14 lJl 
00046 KGMOlJMIN • 0.11 lJl 

196 KCAUMIN 
03671 KG/MIN 

29.90 



ENTAl.Plo\(~ 
CORRIDA#2. 

'"'"~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

.... 

.... 

... . ., 

... ... 

... 

... 
OIS 02: 025 

FAACOON MOLDE ETNKA. EN El UOllOO 

- 45 -



ENTAl.P\A(~ 
CORRIDA#3. 
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CORRIDA# 

%PESO ENT/\LPIAS. 
AUM. DOMO FONDO AUM. AIJM. DOMO FONDO 

SI 2S.1 3-S 0.0373 40 771 11375 1700 
Cp AUM • -4.27 J/¡ oC • 19.2701 

DENSIDADES 
AUM. DOMO FONDO 

SO @.4-0..20 Y 40 oC RESrECTIVAMEHTE 

FLUJODEAUMENTAOON • ~631 LJMJN .. 0.1361 KGMOLJMJN 
Ft.UJO DE FONDOS • 1.7 lJMIN • 0.0902 KGMOUMIN 

FLUJO DE DESTILADO S>OR BALANCE TOTAL DI• ~N.59 KGMotJMIN• 
R.UJO DE DESTILADO POR BALANCE PARClAL. 02• 0.031.8 KGMOIJMIN • 

CAl.OR REOUERtOO EN CJOJ Q• 510 KCAl.JMIN 
FLUJO DE VAPOR REQUERIDO EN C-101 VAPOR• t.0113 KGIMlN 

Wto EXPE.RIMEITTAL • ~" W/DREAL• 3-18 
% ERROR FLUJOS • ...... 

NOTA: LAS MEDICIONES DE FLUJO PAP.A AUMENTACtON Y FONDO SE REALIZARON UUUZANDO 
UNA PROBETA. LA CUAL SE Df.IABA l.l.ENAR MIDIENDO EL TIEMPO DE LLENADO. 
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1.17 LJ1. 
0.8-1 L'> 



ENTAl.Mt~ 
CORRIDA#S. 

""".....,.~~~~~~~~~~~~~~~,-~~-.,-.,~~~~~~--,.., 

'·"" 

Qt5 02 Q2S 
FRACCON WOt.. DE ETANOL. EN EL lJOLClO 

- 48 -



EJEMPLO DE CALCULO.-

se tomará como base la corrida i 3: 

DATOS: 

ESTA 
SALtR 

TESIS 
DE LA NO GfBE 

BIBUOTECA 

Utilizando los datos del indice de refracción para cada una de 
las corrientes, obtener las composiciones en \ peso. 

C'oM"°SICIOtJ'iiS {To ~so) 
F•.:..5 '.11~3~5 W"S.5 

* Cálculo de las fracciones mol en cada corriente. 

• Utilizando el diagrama de H vs x,y• y densidad vs x,obtener 
las entalpias y densidades para cada una de las corrientes. 

\.lp = 11700 ~ Hw.,, 1-po ~ c;.F • ~:i3s ..1A., ~ = .. f.Po6 ~ 

'J',..,F .. (o.o.i•5 )(~1>~1) .\- (1-Qo"-"5)(/J!o:i.~) ,¡f.f ~ t<:~ 

CfF = 'f-;J.'!>Sfc>-{!;yp" ~\"-~..t .d-B~ = /9.o:J. ~ef,1 •ct;.1~ 
/lF e,. (T:i.-TI) : (\q.o2r~lv:)l3oi.15 -zr...is)\I.: ,6q -~ 

• Cálculo del flujo de destilado por balance total: 

* Cálculo del flujo de destilado por balnce parcial: 

F~ -.,;._ _ (:..13~5~ }( •.• ~)- {o-r.111~)(o.0<2-~:i.) 
l>:z. = ZD - () •/5!25 'C o.ºº"" 

• Calor requerido en vaporizador ( C-101) 
F/.y ~ q ~ :Z>H,, .¡.Wf.lw 

~:: .,,.,.,, +w·Jlw- F'), = (o-oo46'7id-)(hl·~.;!:r) t{<· ;.11 ~)(¡-,.... ~) 
( 

. ~){ . . 1.b.V ., - , • )E!J'. • 
- a.1~7"'5·,.,.,, c...H-1·~ - 'IL mlfi 
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* Vapor requerido en c-101 

* W/D experimental y real: 

w .Jd. _ ó.1317 - ,.,~ "" 
-~"Jt.?.; i>l -~--GC·•~"T 

* \ Error en los flujos : 

- so -

Í 



5.2 COMENTARIOS GENBRALEB A LOS RESULTADOS EXPERIMENTALES. 

Como se puede observar, el % de error de cada una de las corridas 
experimentales es alto, principalmente debido al error que existe 
para hacer la medición de los caudales de alimentación y fondos 
del R-102 que son poco exactos. 
Una me~ora en el % de error seria el de disponer de rotámetros o 
cualquier otro elemento medidor de flujo en todas las corrientes 
alrededor del tanque flash. 
otra posible causa de error seria la cantidad de material que no 
es posible condensar en el C-103 por falta de area de transfe­
rencia. 

5.3 CONCLUSIONES. 

- Para obtener resultados experimentales en los cuales los 
balances de materia total y parcial coincidan en todos los 
rubros, es necesario mantener una operación a régimen permanente 
en todo el equipo para lograr de ésta manera una homogeinización 
sobretodo en la corriente de condensados del C-104. 

- Es obvio que eara lograr una mayor vaporización en el C-101 sin 
necesidad de incrementar el flujo de vapor, la composición de 
alimentación tendra que ser más rica en Etanol, lo cual es para 
éste equipo en especial lo recomendable, pues de ésta manera se 
alcanzará más rápidamente el régimen permanente. 

- La destilación flash, representa una etapa teórica comparada con 
la destilación propiamente dicha, ya que el equilibrio de las 
fases se alcanza prácticamente en la tubería que desemboca al 
tanque separador (R-102), cuya única función en la realidad es, 
como su nombre, la de separar la fase gaseosa de la liquida; de 
ésta manera para lograr una operación semejante a la que realiza 
una torre de destilación con etapas teoricas, se necesitarla un 
arreglo en cascada de varios sistemas flash en donde el tanque 
R-102 representaría el fondo de la columna, o sea la etapa Np, 
siendo la alimentación de esta etapa el liquido proveniente de 
la etapa o tanque Np-1, en el cual los vapores que salieron del 
tanque Np se dejaran estar en contacto con el liquido Np-1 d~. 
tal manera que el componente menos volá.til será el primero en 
condensar hasta alcanzar un equilibrio líquido - vapor, de tal 
manera que el vapor que salga del tanque Np-1 sea mas rico en 
alcohol y asi hasta alcanzar 11 n 11 etapas que el calor sumistrado 
en este caso el c-101 permita alcanzar.Sin embar~o para mezclas 
que forman azeotropos, como con la que se experimentó,el calor 
requerido en el vaporizador estará limitado a aquel que sea 
necesario para alcanzar en Np etapas la composición en donde el 
equilibrio del vapor y el liquido sean iguales y ya no sea 
posible purificar más los componentes. 

- si en el sistema aqui utilizado se alimentara al vaporizador con · 
una composición igual a la del azeotropo, este equipo solo 
realizaría un trabajo inútil pues la fase gaseosa seria igual a 
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la alimentación y el fondo del tanque flash, y el vapor 
consumido en el vaporizador seria un desperdicio de energia. 

- cuando se trabaja con mezclas azeotropicas es imprescindible 
conocer el punto de formación del azeotropo para evitar sobre­
diseño de etapas y energia necesaria para el diseño de una torre 
de destilación. 

- La separación de componentes por medio de el contacto de dos 
fases será solo posible si existe diferencia de la cantidad de 
masa existente de los componentes en e/u de las fases. 

- En este equipo se demuestra que para poder operar una planta de 
cualquier magnitud, y alcanzar las condiciones de operación 
adecuadas del proceso, estas no se logran al tratar de 
alcanzarlas lo mas rápidamente posible sin tomar en cuenta las 
posibilidades de los equipos y por lo tanto la estabilidad de la 
operación. 

- Dado lo anterior para operar plantas, sobretodo de operación 
continua, el arranque de las mismas se debe realizar en la forma 
suficientemente lenta que garantize la seguridad del personal, 
los e~ipos, y en menor grado pero no menos importante, la 
estabilidad del proceso. 
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CAPITULO VI 

DISEiiO DE l?Rl\CTICA, 

08.JETIVO; 
- El alumno determinara las condiciones de equilibrio para mezclas 

Etanol-Agua a la altura de la ciudad de México. 

- El alumno aprenderá los conceptos básicos necesarios para logar 
arrancar un sistema a régimen permanente, conociendo las 
limitaciones de los equipos y su capacidad de respuesta al 
cambiar las variables de control. 

MATERIALES; 
Etanol. (El necesario, min; 20 1) 
Agua. 
Vapor de agua del generador del laboratorio. 
Hielo. 
1 Probeta graduada de l 1 
1 Refractometro de Abbe 
3 Tubos de ensaye 
3 Tapones de hule. 
1 Termometro de O a 110 oc. 
1 Agitador de 0.5 cm de diámetro. 
20 m de manguera de hule de 5/8 de diámetro. 
l Abrazadera sin-fin de 1 in. 

PROCEDIMIENTO: 
Preparar minimo 20 litros de una mezcla al 50% en peso de Etanol­
Agua y agregarlos al R-101. 
Colocar el term{)metra en el domo del R-102, y el agitador como 
tapón en el otro termopozo del R-102. 
Una vez preparada la solucion en el R-101 arrancar el sistema 
Flash con el siguiente procedimiento: 

1) Verificar que todos los equipos esten totalmente vacios. 
2) Una vez vacios los equipos cerrar todas las válvulas a 

excepción del domo del C-103 lado coraza la cual siempre debe 
mantenerse abierta para evitar presionamientos. 

3} Preparar 20 litros mínimo de solución de Etanol-Agua a usar. 
4) con la solución en el'R-101 abrir válvulas de bloqueo de la 

succión de la B-101 y su recirculación. 
5) Arrancar a-101 y poner a recircular la solución del R-101 

durante 10 minutos. 
6) Colocar manguera de plastico en la purga general del sistema de 

ª9'ua de enfriamiento, asegurando la con una abrazadera sin-fin, y 
dirigir el otro extremo de la manguera hacia la cisterna del 
laboratorio .. (Esto se hará en caso de no querer tirar agua al 
drenaje,y solo de estar seguros que no haya contaminación can 
otros compuestos en este sistema.) 

?) Abrir la válvula principal de alimentación de agua de 
enfriamiento del sistema. 

8) Abrir 1/2 vuelta la válvula que alimenta agua al c-101,y 1/4 de 
vuelta al C-104. 

9) Si se utiliza el rotámetro como control de flujo,abrir valvula 
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de bloqueo de este y empezar a controlar el flujo deseado hacia 
el R-102,restringiendo la recirculación del R-101 para 
controlar una presión de aprox. 4 psig en la descarga de la 
B-101. 

lO)Una vez que el R-102 empieza a tomar nivel purgar,el fondo de 
la coraza del c-101 en un recipientc,con el fin de evitar tener 
aire en la tuberia del fondo del R-102 al R-101. Vaciar lo 
purgado al R-101. 

ll)Una vez purgado el c-101,el R-102 tendera a vaciarse por efecto 
de sifón,de tal manera que se controlará el nivel del R-102 en 
la valvula de salida del c-101 al R-101,restringiendo el flujo 
y controlando de esta manera el sifón. 

12)Una vez establecido un nivel constante en el R-102,abrir vál­
vula de purgado del sistema de vapor.Tomar lectura de flujo 
de alimentación. 

13)Abrir valvula controladora de presión. 
14)Abrir poco a poco la valvula principal de suministro de vapor 

hasta que salga vapor por la purga.(pur9ar 30 seg.) 
lS)Cerrar válvula de purgado del vapor de)ando una pequeña salida 

de vapor. 
16)Cerrar válvula principal del sistena de vapor. 
l7)Cerrar válvula controladora de presión a 6 cuerdas aprox.del 

limite total de cerrado. 
18)Abrir válvula de bloqueo hacia manómetro y hacia c-102. 
l9)Abrir lentar.iente válvula de suministro de vapor principal y 

controlar inicialmente l psig de prcsión.(La presión aumentará 
al ir abriendo la valvula principal de vapor) 

20)Mantener la presión en el vapor durante 20 min,y verificar la 
temperatura en el R-102,si no hay incremento o no se notan la 
presencia de vapores incrementar la presión en l psig/15 min. 

2l)Una vez detectada la presencia de vapores,si éstos son pocos en 
cantidad,y una vez controlado el nivel del R-102 (SIN CAMBIAR 
LA ALIMENTACION) ,purgar el c-101 de ser necesario,para evitar 
la presencia de gases en la tuberia que entorpezcan el flujo,y 
dejar operando 5 min. más.Purgar por el fondo C-104 y operar 10 
min.más.Tomar muestras. 

22)Si los vapores son abundantes,y controlado el nivel del R-
102,operar el tiempo necesario para que el condensado del C-104 
fluya libremente hacia el R-101.Tomar muestras. 

23) Si se requiere mayor vaporización incrementar la presión del 
vapor abriendo la válvula principal de suministro de vapor. 
(Presión máxima 15 psig.) 

En esta ~ráctica se deberán tener 2 cantidades distintas de 
vaporización, y por lo tanto 2 puntos de equilibrio. 

Tomar lectura en los siguientes puntos: 

• Flu~o de alimentación al R-102 
FlUJO de salida del c-101. 
Presión del vapor utilizado. 

* Temperatura del flash en R-102. 
* Temperatura de salida en C-101. 
• Temperatura de salida en C-104. 
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En el caso de las mediciones de flujo si no se cuenta con 
rotámetros éstas se harán contra tiempo de llenado en una probeta 
graduada.Es imeortante que la medición de los flujos se realiza lo 
más exacta posible, dado que una pequeña variacion en el tiempo de 
llenado representaria un mayor error en el flujo calculado cuando 
se hablan de cantidades pequeñas. 

En cuanto a las muestras estas deben tomarse en los siguientes 
puntos: 

Para la alimentación al R-102 en el PI de la B-101. 
Para el Fondo del c-101 en la tuberia de salida hacia el R-101. 
Para el fondo del C-104 en la tuberia de salida hacia el R-101,o 
en el fondo del mismo calilbiador, dependiendo de la premura en la 
operación. · 

Determinar a cada muestra su concentración de Etanol por medio de 
un Refractómetro de Abbe. 

IMPORTANTE: TOMAR LAS 3 MUESTRAS AL MISMO TIEMPO PARA EVITAR 
ERRORES DE COMPOSICION POR FUGAS EN LOS CAMBIADORES O VARIACIONES 
EN EL SISTEMA. 

Una vez concluidas las mediciones, parar el sistema bajo el 
siguinte procedimiento: 

1) cerrar totalmente válvula principal de suministro de vapor. 
2) Abrir totalmente válvula de fondo del c-101 hacia el R-101. 
3) cerrar lentamente la alimentación hacia R-102 al mismo tiempo 

que se abre la recirculación hacia el R-101. 
4 J Parar B-101. 
5) Vaciar todos los equipos,hacia recipientes para posteriores 

prácticas • 
6) cerrar la valvula de sumistro principal de agua de 

enfriamiento. 
7) Desconectar manguera de purga principal del sistema de agua de 

enfriamiento y retirarla de la cisterna del laboratorio. 
8) una vez vacio todo el equipo asegurarse que esten cerradas 

todas las válvulas del sistema. 

CJILCULOS; 
Re~ortar un balance de materia ¡¡ energia completo para el R-102, 
as1 como el error (eficiencia del equipo) utilizando las 
siguientes ecuaciones: 
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- Balance de materiales: 

Total: F = W + O 
01 F W 

componentes: F*zf = w•xw + o•zd 
02 = ( F*zf - w•xw )/ zd 

- Balance de enerqia: 

FHf + Q WH"' + DHd 

calor requerido en c-101 Q 

Flujo de vapor en c-101 

- i Error de lecturas de flujos: 

t Error 

WH1o1 + OHd -FHf 

Q/ Hvap. 

= ABS ( l - (W/Del<p / W/Oreal )) 

- Relación liquido - vapor del flash. 

Real: 
Experimental: 

W/O = (zd - zf) / (xw - zf) 
W/O = W/02 
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CUESTIONARIO; 

l) ¿ A que condiciones se presenta el equilibrio para cualquier 
mezcla ? 

2) ¿ A que se le llama Azeotropo ? 

3) ¿ cuantos tipos de azeotropo existen ? 

4) ¿ cuando las presiones parciales reales 
ideales que sucede con el azeotropo ? 

5) Íde~!~d~u;ª:uc~~=s~~~e:l ~~~6t~~~~ :eales 

son mayores a las 

son menores a las 

6) ¿Una mezcla de liquidas inmiscibles forman azeotropo ?¿ Por que 

7) ¿ Es posible cambiar la composición de un azeotropo? ¿Como? 

B) ¿ Enunciar 3 modelos para el calculo de los coeficientes de 
actividad en mezclas ? 

9) ¿ A que temperatura ebullirá una mezcla de liquidas 
iruniscibles? 

10)¿ Para mezclas ideales como se calcula el punto de ehullición? 
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APENDICES. l 
* APENDICE 1: DISEÑO DE EQUIPOS. 

* APENDICE 11: ND vs %PESO MEZCLAS.ETANOL-AGUA. 

* APENDICE 111: DIAGRAMAS T,H vs x,y• ETANOL-AGUA. 
1 
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APENDICE l. 
DISEÑO DE EQUIPOS. 



DISEÑO DE EQUIPOS. 

A) TANQUE ~ (R-102) 

Consideraciones: 

'-0:~ 
l) Flujo de alimentación hacia c-102 es l 1/min 
2) % Peso de Etanol = 50% en la alimentación. 
J) Tiemeo máximo de retencion del líquido: 

15 minutos. 
4) Sin uso de malla evitadora de arrastre. 
5) uso de mampara de choque. 
6) Presión de operacion 586 mmHg. 
7) Se utiliza el manual de Davy Mckee como 

bibliografia. 

• cálculo de xF, yD y xW (referido al Etanol). 

F~(1-;!;;;-)(o.~1~~)=0.9I'!> ~ ./{"'º·?'-' :!/! 
I"• {a.913 :'f\(o.s)( ~1~~:;_.) + (o.?/~~)(o.S')( ~~~) 

t:: Q.035!> ~ 

Xr"' (o.?1-::, !;'.;, )(u.s\{~7.1) >< o.2812 
0.035; I?;¡ ..... 

Dada esta composición, y, utilizando un diagrama de T vs x,y•, se 

supondrá que el flashea se realiza a 84.5 oc, lo cual por regla de 

palanca equivale a aproximadamente 85.1 % de vaporizaci6n (V/F). 

Por lo tanto : 

xW = 0,07 yD = 0.325 

* Balance total de materia: 
F= :IHW' / /w "o. 1'1/~ "' '2.. 275 f(. 

:» = (F)(y):: (o.0~53 ~ )( o.f51) = ~ e. e! "1•"· 

\.,/: (o. 0353 -o. •3) ~ =- o. 005'1 ~ 

•Cálculo de la velocidad máxima de gases:(Vmax) 



Donde: 
K = 0.35 para tanques sin malla(Davy McKee,Process Design) 

,P [=) lb/ft3. 
V[=) ft/s. 

J'o=~• ~ 311,i!.;¡ 1 ~ 
;¡n,1s" 
U5+.21d.ISI<.. 

( 16 ) ( 1 9/c-l ) " A = 0 
· ot1.zo w 6:t.4 •b/it• 0.000'7~ 

Por lo tanto: 

VmdV = o.35 (62.~)5 -o.otl.:z.o)/!l = /::s.47:2.7 lt­
o.o<i'll> "!Jl• 

•Cálculo de la velocidad de diseño:(VD) 

VD= Kl.Vmax 

Donde: 
Kl= 0.36 para tanques sin malla(Davy McKee,Process Design) 

vo = (o.3' )(/3.47.Z) ~) = 1.35o2. ~ 

*Cálculo del dÍametro del tangue:(OT) 

qgas = VO.Smin Smin qgas/ VD 

Por lo tanto 



*Cálculo del dÍametro del tubo de alimentación:(Do) 

Para evitar el flujo tipo 11 spray11 de las fases: 

* c!lculo de la altura del tanque:(H) 

Como cálculo preliminar , la alimentación estará a o.SH con 

respecto a la tangente central de la boquilla. si H/[\-= J tenemos 

que : 

Como el tiempo máximo de retención del líquido es 15 minutos: 

~w~ {o.o7)(46f;;.¡;;t.oll) + (0.13)(/J'.f]-_¡>1:.0)=/?.?'5~_ 

~ .. ~•• = (o.ooso !91::;} )(1s~i•)(lf.J"..-~ )(0.:..~~ )( 1••:,,c-..l) = 1:s10 c-3 

A..16-i.., :::. 

4"'1 
Á :: -n :Dr"' / 

(-<'} /S o e-.,• 
(~.141~)( /?'-•e-

La altura calculaJ.anterior se 'refiere a la existente entre la 

máxima altura permisible la cual es igual a Do, y la menor 

permisible que por norma es 611 .Por lo tanto la altura total del 



tanque sera: 

H = ( o.s )(¡2'.z.oc...) + (/O. M-18 .¡-is.vi .¡- 1.-s (2.s4nc.m 

fl so.~7/Yc,., :::'So.Se""· 

Resumiendo: 

-1/5.:z9.,.., 

!,------+-+-----

B) VAPORIZADOR C-102: 

Consideraciones: 

1) Flujo a contracorriente. 
2) Se usará vapor saturado de 15 psig. 
3) Díametro del tubo para serpentín: 3/8 11 de 

cobre. 
4) Temperatura de alimentación = 20 oc. 

• Cálculo del calor requerido: 

Este consta de una parte sensible y una latente, sabiendo que el 

BP de la alimentaci6n es 75.7 oc: 



Calor sensible: 

Q,.,, = n-iCp áT = F"Cp ~r / C¡>,,. = i!>.6 .!l.l"C· 

"PMF = (o.w':l )( 46f;:;J ew;1) + (t-o.2J'l2) (119 u,,o) =2s.J>?a~ ~...R. 

~so~·= (o.o~:r:. %/ )(zs.87?>'1 ~....f) (3 . .S .sk)( 0·M_j:~ )(7s.1-2D)'C.. 

e¡~~,, = .,....6. :y,33 ~ ~- ( ~ ) 
c¡$1l,.., = -?'62'>~.33 ~.:: 4'6.:<t:>:,::,~ 

Calor latente: 

q,,.., ,,, 1 (?""' ver" 2'3~ o.ce !=s.::'/) 

3),: clii!S"°'- iJ Vi ::t::, ~! ! J./c, :: //4® g;;h j ¡.//. <: /;>oo -EJd,J'. 
J.=.41;-,4'¿ =(!1.l/oo-/7oD)j4J ::7!roo~,( . 

Q.1.A1 = (o.os Ó"~"":'h( , .. .;~::! )(n•c_¡:j~) ( ,,";:Íap) = 2'l J ~-
Por lo tanto el calor total requerido es: 

) 5.g/ ,.cJ 
q,.,~ -= ( <"6. :zo r .zv -'• .:: 3:!>7. '2..<>5--;;;;;;: 

•Cálculo del area requerida:(Al) 

Para el coeficiente de transferencia se tomará como base' los 

típicos tabulados en la tabla 10-lJ del Manual para Ing.Quimicos 

en su 6a edici6n: U t 21s,:'í(..F (incluyendo incrustamiento) 



( 2~'> ~ )(~)( • )( ft> ) ~' it'"F •e 55, 95 C (3<>.f';>c..'f 

• Cálculo de longitud del tubo requerido : (Ll) 
A••• dl•f"";l.4: c-/c- = lf~.., (le~)= '"1T (o.P:S:z.<ic-)(lc...l=2..99Z'i> ~::: 

• Cálculo del f de giros del serpentín: 

Se usará un doble serpentín de 8 cm y 4.5 cm en los díamtreos del 

serpentín externo e interno respectivamente. 

~~,';, :-rr(:b, +-:ll,¡ J : 7f'(t:Nic-. ): 3~ . .2.7 CMkito. 

• cálculo de la altura del vaporizador (HC-102) 

suponiendo una separacbn de 5 mm entre giros: 

Hc.-to:i. e o.se~ (2HIJ 't O.S'o52-5c- (23) = iB.r/ 

Resumiendo: ~ ~ Qs4.s•c. (.t&, l 



C) CONDENSADOR ~ 

Consideraciones: 

1) Agua de enfriamiento de 20 y 30 oc en la 
entrada y salida respectivamente. 

2) Se usará un doble serpentín semejante al c-102 

•cálculo del calor a disipar:(-Qc) 

h1. ~ o. o?> ~;;,.I ; .Zo-;= O. ?>2.5 :=:.~o 

-e¡,, = - (- :t. ) ; ,/_ .:: 9 ~~º 'ift:J. 
-C?e =(o.o~~)(-~/=~; l = -2,'1/ ~. 

•Cálculo del área requerida:(Ac) 
- ~< 

A~=-~ J U::. :2.oo :;.F 
( 'íl . ...-~ ''.J. 1,.6./!, lo-Jo} 

•Cálculo de la longitud del tubo reguerido:(Lc) 

f?06.76 .,...,. 

:z.~f-2~.!2!!.· 
e_, 

• Cálculo del # giros de los serpentines: 

.L.<!. ~,,2, ,sc-i 
~ GJIZ.OS = ---- = -----

,,~. 2? ...!::::... .39. :27 ..!:= 
&;11.D tt;1il'O 



•Calculo del la altura del condensador:(Hc) 

Suponiendo una sepracion entre giro de 5 mm: 

5~ 7'r e,,,. 

D) SUBENFRIADOR C-101 ~ f:1Q.i.:. 

Consideraciones: 

1) Se utilizará el mismo dise~o para el c-101, 
pues el cambiador aquí disenado es el 
requerido para un equivalente en líquido 
saturado a el c-104 @ 86 oc. 

2) El agua de enfriamiento ser~ de 20.Y 30 oC en 
la entrada y salida re~ectivamente ·. · 

3) Se usará doble serpent1n semejante al del 
c-102. 

*Calculo del calor a disipar:(-Qs) 

- ~ - j -cu= ,,,e" t.T ?M.,"'27.l~i ct>:a.,svc:. 
- ~s ~ (o. o~ ~;/1 (:n.1 ¿:;;1 )( 3.~sj ~< )( 

0 -~•g cJ )(/~~) (:lo - 7~.7 ·c J 
-'?>= 3f.Sc~P~. 

•Calculo del area requerida:(As) 

A - Cl-
= U(c1o<;n] ; LJ: 9.5 ~~T.::-F 

(.7s7-30J -(3o-.Zo "\°c. = 2!:i.4'l ºc. 
Á e;~:"¡ 



• cálculo de la longitud del tubo requerido:(Ls) 

2.175.Jlc;. ... 2 .: 72,&. 9 c..,. 

:Z,f92.':, ~"t. 

• cálculo del t giros de los serpentines: 

#G11>.o-;. - L:. ~ -~ :: /,f.s 
- ;J9,Z7<- "''" - 39. '2-1 C-./t;1Zo 

•cálculo del la altura del condensador:(Hs) 

Suponiendo una sepracion entre giro de 5 lnIIl: 

Resumiendo para el c-101 ,103, y 104: 



E) TANQUE ACUMULADOR R-101. 

Se calculará el volumen mínimo requerido por el sistema en general 

para tener niveles de operación continua: 

:¿ .¡,.f ~ v..f.__¡, .. + v.Jt:.-1•" f- v • .fc-'o{ c-<oq ' ,, • 

f- ~ (7? )(p . .'s.zs e-)"- (:u.,,¡"'"') 

v..t 12-l•f = (~)( ,.-5 /J". 7y c.-~) = /3 ;>3{,_ :29' c-3 =: /.,3. 7 ;.( 

F) CONSUMO !2!1 AGUA m¡ ENFRIAMIENTO. 

* Agua para C-101 y C-104. 

• Agua para C-lOJ. 

lizo: 
Consumo total: 

(:Si,., ;,,<:.;.,,,. .,¿¿;_,, . ., ~ ) . 

(3..g 3 ~. h + :zf./47-,., = ,86.76 :::. 

"'" 7.7 GPµf. 



APENDICE 11. 
NO vs % PESO ETANOL. 

MEZCLAS ETANOL-AGUA . 

. · <· 



INDICE DE REFRACCION 
PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA. 

INDICE CE REFRACCION. 
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1.355 
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APENDICE 111. 
DIAGRAMAS T,H vs. x,y* . 
MEZCLAS ETANOL-AGUA. 



CURVA DE EQUILIBRIO 
TEMPERATURA vs x,y* 

PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA A 586 mm Hg. 
TEMPERATURA (oC) 
84 .--~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

93 

92 

91 

90 

89 

88 

87 

86 

85 

84 

83 

82 

81 

80 

79 

78 

77 

76 

75 

74 

73 

72 

71 

PUNTOS DE ROCIO 

PUNTOS DE BURBUJA. 

70 ~~~~~~~~~~~~~~~~~~~-1~1~~~1 
o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0 

0.05 0.15 0.25 0.35 0.45 0.55 0.65 0.75 0.85 0.95 
FRACCION MOL DE ETANOL 



CURVA DE EQUILIBRIO 
ENTALPIA vs x,y* 

PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA A 586 mm Hg. 
ENTALPIA (cal/mol) 

13,000 .-------------------------, 

12,SOO 

12,000 

11,SOO 

11,000 

10,500 

10,000 

9,500 

9,000 -

8,SOO 

8,000 

7,500 

7,000 

6,500 

6,000 

5,500 

5,000 

4,500 

4,000 

3,500 

3,000 

2,500 

2,000 

1,500 

1,000 

500 

LIQUIDO SATURADO 

o L--'--'-'---'---'--'--'--'--'---'-----'-1---'---'---'~'--'---'---'--'--'--'--' 
o 0.1 0.2 o.3 0.4 o.5 o.6 0.1 o.a o.9 1.0 

0.05 0,15 0.25 0.35 0.45 0.55 0.65 0.75 0.85 0.95 
FRACCION MOL DE ETANOL 

AZEOTROP0 ®71.7 oC fl•y••0.9) 



CURVA DE EQUILIBRIO 
y* VS X. 

PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA A 586 mm Hg. 
FRACCION MOL DE ETANOL EN EL VAPOR. 

1.0 ~----------------------~ 

0.9 

o.a 

0.7 

0.6 

0.5 

0.4 

º·~ 

0.2 

o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 
o.os 0.15 0.25 0.35 0.45 0.55 0.65 0.75 

FRACCION MOL DE ETANOL EN EL UOUIDO. 
"2S:OYROP0@ 71.7 oC (';•yº•0.9) 

0.8 0.9 1.0 
0.85 0.95 



ENTALPIA (cal/mol) 
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12,000 

11,000 

10,000 
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2
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AZl!CT!IOP0&11.1oecs-J"•O.llJ FRACCION MOL DE ETANOL 

FRACCION MOL DE ETANOL EN EL VAPOR. 
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0
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·
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0

·7o.1s0·0o.as0·9o.9s1·0 

FRACCION MOL DE ETANOL EN EL LIQUIDO. 



APENDICE IV. 
DIAGRAMAS Cp Y VISC. vs. x . 

MEZCLAS ETANOL-AGUA. 



VISCOSIDAD (cP) 

4.6 

4.4 

4.2 

4.0 

3.8 

3.6 

3.4 

3.2 

3.0 

2.8 

2.6 

2.4 

2.2 

2.0 

1.B 

1.6 

1.4 

.1.2 

1.0 

o.a 

0.6 

VISCOSIDADES 
PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA. 

0.4 <......J'---'---"---'---'---'---'----L--'---''---'--"---'-'· 
o 5 10 20 30 40 50 60 70 80 90 95 100 

% PESO oe ETANOL. 

A150C A25oC 



Cp {J/goC) 

CAPACIDAD CALORIFICA 
PARA MEZCLAS ETANOL-AGUA. 

o 0.1 0.2 0.3 0.4 o.s 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0 
o.os 0.15 o.2s o.3s 0.4S o.s5 o.ss o.7s o.as o.9s 

FRACCION MOL DE ETANOL EN EL LIQUIDO. 
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