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) : CAPITULO 1
INTRODUCCION

. La reaccidn simple entre un aleohol v un dcido orgdnico o sea la re.
accién de esterificacién en el sentido mds estricto de la palabra, se cono-
ce desde hace muchos afios, La primera noticia que se tiene ol respecto,

dater del afio de 1862, en que Berthellot v St. Gilles reportcm los trabajos
correspondientes.

Las experiencias desarroliadas por estos investigadores consistieron

en calentar alcohol etilico con un equivalente de d@cido acético, a 100, 170

y 200°C, durante el tiempo necesario para que la concentracidn del éster
se mantuviera constante, A 100°C fué necesaric calentar duronte 200 ho-
ras para alcanzar und concenirdacién mdxima de éster de 65.6%; a 1700 C
en 24 horas, se produjo un 66.5%; por ultima, a 200°C, en el mismo tiem-
po, se formé un 67.3% Como se ve, el aumento en concentracién no es muy.
apreciable, cunque la variacién de temperatura sea considerable,

Con tales resultados, llegaron a la conclusién de que se iratoba de
una recccién de equilibrio. Como comprobacién, efectuaron la recccién en
sentido contrario, calentado acetato de etilo con un equivdlente de agua,
y. encontraron. que el equilibrio se alcanzalii en el mismo punto. Repitie-
- ron las mismas reacciones para otros écidos y otros alcoholes, obieniendo
resultados semejantes. Variaron también las proporciones de los reactivos,
observando que mientras mayor era el exceso de alguno de ellos, mdés al-
to era el rendimiento de la reaccién,

Todas las conclusiones obtenidas por estos investigadores, fueron es-
tudiadas por Van't Holf, Thomsen y otros en 1877, encontrando que- esta-
ben de acuerdo en todos sus puntos con la Ley de’ Accién de Masas,

Posteriormente, Menschutkin hizo un estudio comparativo de un gran
ntmero ‘de alcoholes, encontrando notables diferencias entre los primarios;
secundarios v terciarics, por lo gue respecia a velocidades de reaccién y
limites de -esterificacién, pero sin desviarse de las conclusiones de ‘Berthe-
lot y St, Gilles,

Algunod investigadores, posteriores al principio del siglo veinte, de-
terminaron la conveniencia de efectuar la reaccién en presencia de deido
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sulftrico, pues de esta manera, la esterificacién se aceleraba extraordina-
riamente, En un principio existié la creencia de que el dcido sulftrico ac-
tuaba como deshidratante, tomando el agua que se formaba en la reaccién,
por lo que se pensd, que para obrar como ial, se necesitaria en grandes
cantidades, Como es {4cil comprenderse, si bien se logré mejorar la velo-
gldczd de la reaccién, al mismo tiempo se produjeron fenémenos desventa-
josos. El deido sulfirico en grandes cantidades, tiene la tendencia a des-
hidratar el aleohol, con lo que se impurifica el producto y se disminuyen
los rendimientcs. Esto motivé que se hicieran estudics més cuidadosos, re-
solviéndose el problema favorablemente, ya que se determiné que la ac-
cién del &eido sulftrico no era precisamente la de deshidratar, sino que
actuaba como catalizador, con lo que no era necesario que se encontrara
en proporciones elevadas, desapareciendo el peligro de la deshidratacién
del alcohol y la formacién de productos secundarios.

Se ensayaron después una serie de catalizadores, teniendo determina-
das ventajas y desventajas, segiin los casos y las condiciones de trabajo.

La inclusién del catalizédor vino a introducir ciertas mejoras en lo que
respecta a velocidad de reaccién, pero por otra parte, seguia sin solucién
un problema bastante serio, el de los rendimientos, que no podian pasar
de cierto limite. Como consecuencia de ésto, el éster resuliaba de baia
pureza, y ademds, los reactivos no se aprovechaban iotalmente, ocasio-
nando un costo elevado de los productos,

Tratando de solucionar este problema, Sabatier v Mailhe, el afic de
1911, efectuaron esterificaciones con los recctivos al estado de vapor, Em-
plearon una gran variedad de catalizadores, siendo los principales, éxidos
de thorio, titanio y zirconio, sobre los cue pasaban los vapores de alcohol
y dcido o una temperatura de 400° C, Fn aeneral, lograron elevar los ren-
dimientos, cqunque no en una forma definitiva, pues a cambio de ese li-
gero aumento, se presentaron serias dificuliades relacionadas con los equi-
pos necesarios. La reaccién en tales condiciones, se realizaba lentamente,
lo cual implicaba una gran canacidad para el equipa.

Se siguid estudiondo el problema, vy fué con el advenimiento del uso
de los ésteres como cisolventes, que se hizo preciso incrementar la inves-
tigacién para aplicar algin procedimiento, mediante el cual se obtuvieran
mavores rendimientos, v que permitiera la separacién del éster para obte-
nerlo de mayor pureza,

De acuerdo ¢ v Ley de Accidn de Masas, se sabe aue el ecuilihrio
puede modificars. ; +uwiliendo un exceso en los reactives o en log produc-
tos. Si el exceso ot !z los reactivos, lo cual se puede loorar disminuvendo
los productos. el > iilibrio se desolorar& en el sentido de la reaccidn ori-
ainal, mientras aue si el exceso es de los productos, el equilibrio se des-
plazar& en el sentido de la reaccién inversa. Entonces, si se eliminan los
productos tan pronto como se formen, es ldgico e la reaccién no leoard
al equilibrio. v tedricamente se obtendrd un rendimiento cercano al 100%,
.aprovechdndose casi totalments los reactivos.

Esta fué la base de la solucidn del vroblema En 1905, Wode redlizé
el descubrimiento de la época, al observar que unc mezcla de alcohol eti-
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lico, acetato det elilo v agua, tiene un punto de ebullicién de 70.3°C, y que
esa- temperatura se mantiene constante huasta que desaparece uno de los
componentes de la mezcla. Este principio se aplicd a la esterificacién, de
tal manera que la operacién inilermilente pasé a ser continua, eliminandndo-
se los productos casi en el momento de formarse. Debe advertirse que la

composicién de dicha mezcla, es perfectamente fija y definida. En vista

de que la mezcla de éster y agua arrastra determinada cantidad de alco-
hol, -éste debe alimentarse constantemente o fin de mantener la canti-
dad ‘nececaria en el seno de lor reaccién,

Siendo la idea principal de esia tesis, demostrar las ventajas que se in-
troducen al emplear la destilacién, haré un estudio comparativo de los sis-
temas que se han usado, procurando darle clerta preferencia a la reaccién
en fose vapor, que es la que mds se aproxima, en cuanto o rendimientos,

a los reculiades obtenidos por el nuevo métedo,
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CAPITULO I1
"ESTUDIO GENERAL DE LA ESTERIFICACION
Lo esterificacién consiste en la reaccién de un dcido, orgdnico o inor-

génico, con un dicohol; los productos que se obtienen son éster Y cxgua
Tal reaccxon puede presentarse de la manera siguiente:

R-COOH + HO-R  ——— HOH + R-COOR (1)
para el caso de la reaccién éntre un Gcido orgdnico v un aleohol, o bien:
H-A -+ HO-R -—-—> HOH + R-A (2)

en donde A es un radical de cualquxer dcido mineral, para la reaccién
de un alcochol con un &cido inorgdnico,

Existen diversas teorics acerca del mecanismo de la reaccidn, contdn-
dose con distintus razones pora hacer creer que seon unos u otras las ver-
daderas, De «cuerdo con' lo expresado por la ecuacién (1), pareceria légi-
co que fuera el hidrégeno del carboxilo el que se desprendiera para reac-
cionar con el oxhidrilo cleohélico vy der lugar a la formacién de la mo-
lécula de agua. Esto es perfectamente cierto en determinados casos, pe-
To en- otros, se ha demostrado que no es asi, sino que es el oxhidrilo del
carboxilo el que se une al hidrégeno del alcohol. Esta afirmacién {ué el
resultado de la observaciéon de la forma en que se esterifican dos aleoho-
les: el etilico v el amilico terciaric. La esterificacién entre el alcchol etili-:
co v el dcido clorhidrico es en extremo dificil, mientras que la recccién
entre el alcohol amilico terciario y el mismo &cido clorhidrico, es relativa-
mente I&cil. Igualmente se cbservd que el elanol reacciona {éxcﬂmente con
el dcido acético, en tanto que la esterificacién con el alecohol amilico ter-
ciario no presenta la misma facilidad, -

En el caso del aleohol efilico, la ligadura entre el hidrégeno v el oxi-
geno del oxhidrilo, es mdés débil que la que une al mismo oxhidrilo con el
radical alechédlico, por lo que, encontrando mencs resistencia, ‘el hidréae-
no se sepcara, Para este hidrégeno, es mds {4cil reaccionar con e} oxhidri-
lo del carboxilo, en el caso del dcido acético, que con el hidrégeno del dei-
do clorhidrico; con esto, queda claramente explicada la diferencia entre
ambas esterificaciones, En la esterificacién del alcohol amilico terciario
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sucede exactamente lo countrario, pues es el oxhidrilo lo que se separa del
radical aleohdlico, que para completarse, sélo requiere la presencia de
un dtomo de hidrdégeno que le es cedido por el dcido, De ahi, su facilidad
para reaccionar con e] dcido minerdl, v su relativa dificultad para hacer—
lo con el dcido acético.

Esta caracteristica, y por consiguiente las mismas diferencias, las pre-
sentan todos los cleoholes primarios vy terciarics, por lo que se pensd que
seria conveniente, desde el punto de vista didéctico, llamar a los primarios
simplemente alcoholes, y « los terciarios, hidréxidos de alqullo '

Aln cuando en principio, la reaccién de esterificacién sigue los mismos
lineamientos generales, se observan algunas diferencias, tanto an veloci-
dad de reaccién, como en los limites que se alcanzan en el equilibrio, de
unos olcoholes a otros v de unos dcidos a otros, En dichas diferencias in-
terviene la influencia de las cadenas, del numero de carbones que las for-
man, y los inserciones que presenton,

Se ha observado que de todos los alcoholes estudiados, el que tiene
la mayor velocidad inicial de reaccién, es el mds sencillo de ellos, ofrecien-
do al mismo tiempo, los limites de esterificacién mds elevados, De ahi se
deduce que mientras mds se complica la constitucién del aleohol, mds di-
ficil es la esterificacién, o cuando menos se hace mds lenta, a la vez que
los limites no son tem altos como para el aleohol metilico, De la misma
monera las dobles ligaduras, la insercidén de grupos como el fenilo, las ar-
borescencias rebajan extraordinariamente la velocidad de recccién vy los
ltmites en el equilibrio, siendo mayor 1al influencia, mientras mdés cerca-
nas se encueniren del grupo oxhidrilo,

Lla tabla presentada o continuacién, es una prueba de lo expresado
arriba:

Alcohol % de conversidn K
' 1hr Bmite

Metilico 55.59 69.59 5.24
Etilico - 46.95 66.57 3.96
Propilico -46.92 65.85 4.07
Butilico ' : - 746.85 67.30 4.25
Alflico ' o 35.72 59.41 2.18
Bencilico - - 38.64 60.75 2.39
Dimetilcarbinol 26.53 60.52 2.35
Metiletilcarbinol 22.95 59.28 2:12
Metilisopropilcarbinol 18.95 59.31 2.12
Dietilcarbinol 16.93 58.66 2.01
Metilhexilcarbinol 21.19 . '62.03 2.67
Mentol 15.29 61.49 2.55
Trimetilcarbinol 1.43 6.59 0. 0049
Dimetiletilcarbinol 0.81 2.53 . 0.00067
Metildietilcarbinol : . 1.04 3.7 . 0.0015
Dimetilpropilcarbinol 2.15 0.83 {.00007
Dimetilisopropilearbinoel 0.86 0.8s - . . - 0.000073
Fenol 1.45 ..8.64 - -0.0088 "
Timol 0.55 . .. 9.46 -~ 0.0192
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Esta fabla muestra los resultados obtenidos al esterxfxcar diversos al-
coholes con dcido acético a 155°C,

Con los dcidos se presenta un fenémeno parecido, sélo que afectado
de otras caracteristicas, como se verd a continuacién, El dcido mdés senci-
llo presenta la mayor velocidad inicial de reaccién, que disminuye a me-
dida que se va complicando la constitucién del mismo, en- tante que los
limites que se obtienen, a diferencia de lo que sucede en los alccholes,
crecen con el nimero de carbones en la cadena, asi como con las arbo-
rescencias v dobles ligaduras. En la tabla ulgtxlente se anotan los porcien-

tos de esterificacién para una serie de dcidos orgdnicos, con alcohol iso-
butilico a 155° C:

Acido % de conversién X

‘ 1 hr, Imite. . :
Férmico. 61.29 64.23 3.22
Acético : 44.36 67.38 4.27
Propiénico 41.18 68.70 4.82
Butirico , 33.25 £9.52 5.20
Isobutirico ] ' 29.03 69.51 5.20
© Metiletilacético » 21.50 73.73 7.88
Trimetilacético : _ 8.28 72.65 7.06
Dimetiletilacétiico S 3.45 74.15 8.23
Fenilacético ' . 48.82 73.87 7.99
Fenilpropiénico o 40.26. 72.02 7.60
Cinnémico ) 11.55 74.61 ..8.83
Hidrosérbico C 43.00 70.83 5.90
Sérbico _ 7.96 74.72 8.74
Benzdico . 8.62 72.57 7.00
p-Toltico : 5.64 76.52 10.62

Los datos de las tablas anteriores corresponden a esteriticaciones en

las que los reactivos se encuentran en proporciones equimoleculares; Te-
niendo en cuenta que- esta reaccidn sigue la Ley de Accién de Masas, po-
demos obtener limites més elevados haciendo variar las concentraciones
de les reactivos. Aplicando esta ley a la esterificacién en proporciones equi-
moleculares del alcohol etilico con el dcido acético, podemos escribir la
‘siquiente ecuacidn:

[Ester] ‘x [Agual x?
[Acido] x [Alcohol] (1-x)?

)

Pcr‘ra este caso, K vale 3.96; por consiguiente, el rendimiento x, tiene un
valor de 66.7%.
. Si hacemos variar la proporcién dé los reactivos, - tomando por ejem-

plo seis moléculas de alcohol por una molécula de dcido, podemos escn- :

bir Ia ecuacién (3) en la siguiente forma:
1%




H x2 o
= 3.96 (4)
(1-x) (6-x) ’
que nos d& un rendimiento de 96.3%, .

Se pueden obtener resultados semejantes disminuyendo la concentra-
cién de alguno de los productos, o bien de los dos, tan pronto come se for-
men,

Hasla aqui se ha considerado la reaccidén sin la . intervencién de un
agente catalizador, Desde luego, debemos considerar que el primer agente
acelerador de la reaccién, es la temperatura, pues es bien sabide que pa-
ra un gran ntmero de reccciones, v enire ellas la de esterificacién, un
aumento de 10°C se traduce en lo duplicacién de o velocidad de reaccion.
Es por esio que todas estas reacciones se electiian a elevadas temperaturas.
Sin embargo, no es posible alcanzar tempercﬁurm extraordinariamente al-
tas, que permitirian velocidades de reacciédn muy elevadas, por ser los reac-
tivos y productos, compuestos generclmente voldliles, o cuando menos,
de punios de ebullicién no muy altos. Por tal motivo, se hace necesaria la
intervencién de un catalizador.

Entre la gran variedad de agentes que se han empleado, se pueden ci-
tar desde luego los dcidos fuertes, tales como el cdlorhidrico v el sulfirico.
El segundo es el que tiene mds uso en lu actudlidad, tanto por ser econd-
mica como por haber ofrecido buenos resuliados, La proporcién en que
entra el dcido sulfrico es practicamente independiente de la aceleracién
de la reaceidn, pues se ha demostrado que se producen casi los mismos

esultados con pequenas cantidades, que con proporciones mayores, 'Ade-
mc’rs, como se vid en: el Capitulo [, no es conveniente irabajor con cantida-
des fuertes de &cido sulfirico,

Para explicar acertadamente el mecanismo de la accién de este &eldo,
se han aventurado muchas tecrics, empezando con la que suponia que ac-
tuaba como deshidratador, Otra teorics que ha tenido bustante aceptacmn
por ser mds 1dgica, es la de Williamson, que supone que la reaccidn tie-
ne lugar en dos fases: o

CHOH H,80, ———> C,H;.HSO, -+ H,O (5)

C.HHSO, + CH,COOH ——— CH,COOCH, -+ HSO, (6)

Teniendo en cuenta que la reaccién con el dcido sulfirico puede efec-
tuarse o tempercaturas tales que la reaccidn (6) no puede tener lugar, Bo-
droux ha modificado la ecuacién de Williamsen tratando de ofrecer una
explicacidn mds satisfactoria

OH OH
/ ' -
CH,¢  + H280, ———  CH,-COH | (7)
N\ \ |
C 0 ; 'HSO,




OH

- CH;-C-OH -+ CHOH ——-  CH,COOC.H;s +4- H,O + M50, (8)

\

HSO,

Como puede verse, estus teorias no han llegado a demostrarse plena-
mente, sucediendo lo mismo con todos las que tratan de explicar la caté-
lisis en la esterificacién,

En caso de usarse como catalizador algtn dcido sulfénico, la reaccién
puede explicarse en la forma siguiente: se supone que en primer lugar se
format un éster del dcido sulfénico, que luego reacciona con el dcético dan-
do el wacetalo correspondiente y liberando el dcido sulfénico original:

CoHs803H + C,H;0H ——» CoH;.80,.0C.Hs + H,0  (9)
CoH580;0C, Hs+ CH3;COOH ——a CH;C00C, Hs+ CoHsS05H (10)

La reciecién (10) tiene lugar entre 140 y 150°C. Para trabojar o tempe-
raluras mds bajas, por ejemplo 125°C, puede usarse el dcido betanaita-
len-sulfénico. En general los dcidos suliénicos presentan muchas ventajas
sobre el dcido sulftrico, pues no carbonizan, son solubles en los alcoholes
y dcidos superiores y iienen una eficiencia considerable, La limitacién de
su empleo depende exclusivamente de su elevado costo.

Tampoco ha sido posibler definir con exactitud la forma en que acthan
los sulfatos monosédico y menopotdsico, al igual cque otros sullatos anhi-
dros, los de cluminio, niquel, zinc, manganeso, cobre. Acerca de los dos
primercs se ha pensado que su influencia se deba exclusivamente a la pre-
sencia de un hidrogenién en su molécula, en tonlo que los demds, por
cristalizar con moléculas de agua, puede considerarse que obran como des-
hidrciantes, cunque en tal caso su efecto serla mds limitado, El hidréxido
de plata fué usado por Shemickyn con buenos resullados, Nieuwland em-
pled fluoruros de boro v de silicio,

Mds adelante se hablard de la esterificacién en {ase gaseosa. Los ca-

talizadores empleados en tales condiciones de trabajo han sido principal-
mente dxides, de thorio, zirconio, titanio, asi como la silice gelatinosa, gue
por tener gran superticie de contacto, ha sido de los mds favorables,
‘ Por Ultimo, e hom aprovechado algunos factores que no son de carde-
ter quimico, para acelerar la esterilicacién, Flosdorf vy Chambers determi-
naron que con ondas sonoras de 1000 a 15000 vibraciones por segundo, se
cataliza la recccidén, La luz ultravioleta tembién se ha usado con éxito,

Como quedd expuesto en el primer capitulo, es interesante hacer el
estudio de la reaccién en la lase de vapor, yal que es en estas condiciones
como se obtienen rendimientos muy elevados. Primero desarrollaré dicho
estudio en una forma puramente tedrica, comprechando después los resul-

tados obtenidos con los determinados experimentalmente por algunos in-
vestigadores,
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El estudio tedrico comprenderd la determinacién de los limites de tem-
peratura entre los cuales la reaccién es posible, v en especial, las condi-
ciones en que los rendimienios son mdéximos,
~ También se considerard la influencia del exceso de alguno de los redc-
tivos, y en general todas las variables quer alecien al desarrollo de la rece-
cion. Todo ésto estd intimcumente ligado con el estudio del equilibrio qui-
mico, para lo cual se cuentan como instrumentes principales, los principios
de la Termodindmica, Desde esic punto de vista, la reaccién de esterifi-
cacién es de lo mds interesante por ser una reaccién clésica de equilibrio.

Siguiendo un crden légico, se hard en primer término el esiudio de
la posibilidad de la recccién. Fara esto es indispensable hacer una breve
referencia al concepto de la energia libre, que es ung funcién relativamente
nuevy, introducida por G. N. Lewis,

Cuando en un sistema se presenta lo tendencic a electucrse un cam-
bio esponiéneo, se descuvolla un ifreban, que, si se dicpone de un mocu-
nismo adecuado, pueds aprovecherse, Ll trabajo médximo posible se obtie-
ne cuando el proceso tiene lugcr bajo la cecidn de fuerzas balanceadas,
es decir, reversiblemente. Este trabcio estd represantado por la variacion
de la energia libre, cuando el proceso se electta a presién y temperatura
constanies, Teniendo en cuenta que la energia libre disminuye en el sisle-
ma ol pasar de un estado a oire, 2e rdaduce dque un proceso se clectuord
giempre que la variacién da la erercia thre sea de signo negalivo, en tan-
to que st es positiva, no es siemyre seguro que se lleve al cabo dicho pro-
ceso, De este modo Dodge advierte que ain con valores de 10,000 posi-
tivo, para la variacién de esta funcién, pueden eiectuarse algunas reaccio-
nes, aunque esto dependerd mds hien de los valores que se estén congide-
rando. Independientemente de ésto, se considera que un sistema se encuen-
tra en equilibrio cuando la variacién es igual a cero,

Puesto que es preciso conocer la influencia que tiene la temperatura
sobre la reaccién, haremos uso de la siguiente ecuacién:

SAF/T AH
e —— (11)
(6T) T

p

que expresa la variacién de la energia libre con la tempercturc.

La aplicacién de esia ecuacién en la forma indicada, no es conveniente,
por lo que debe integrarse, Para este fin, es preciso conocer los calores
especilicos o presién constante, en funcién de la temperaiura para cada
una de las substancias que intervienen en la reaccién; estos calcres estén
representados por ecuaciones de la forma siguiente: ,

Cp = a 4 bT 4 ¢T? (12)

en donde a, b v ¢, son tres consicnies caracteristices para cada uno de
los compuestos considerados, En lo literatura s2 encuentran algunos va-
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lores de esas constamtes, para cierto nGmero de compuestos, no enconirdn-
dose entre ellos los que interesan en este caso, por lo que habrd necesi-
dad de caleularlas por otro procedimiento, como se verd mds adelante.
Una vez que se han obtenido los calores especilicos para cada uno de los
reactivos y productos, se aplica la ecuacién de Kircholf para encontrar la
variacion de la capacidad calorifica del sistemer:

ACp = Ac 4 A bT -+ AcT? (13)
en la que:
Aa = — A8y — mpap -+ Ncac + npap (14)
Ab = —~ naby — mabs + bpcbe + npbp
Ac= — naca — bpeg F Dccc -+ NDCD

sicndo n el nlimero de moles de los reactivos (A y B), o de los productos
(C y D). '

El siguiente paso consiste en llevar las constemtes obtenidas a la ecua-
cidn que ezpresa la variceidn del contenido de calor en funcién de la tem-
peratura, v gue e ve a continuacién:

AH = A aT 4- Y3 A BT? 4= Y5 A ¢T* + A H, (15)

AH, es una constante de integracién que se puede calcular conociendo el
valor de AH a cuadlquier temperatura,

Combinando las ecuaciones (11) y (15) e integrando, obtenemos la
ecuacién de la energia libre: :

AF = AHy — A aTInT —1Y, A BT2 —1/6 A T 4 IT (16)

I es ofra constante de integracién que se puede determinar en la misma
forma que la de la ecuacién (15).

El primer paso en este estudio, serd calcular los calores especificos
o presién constante, para los reactives y para los productos, Como quedd
dicho antes, en la literatura no aparecen estos datos para los aleoholes v
los ésteres, pero si se cuenta con un método presentado por Bennewitz y
Rossner, para calcularlos de acuerdo con la estruttura de las moléculas
orgdnicas, en las que se incluyen siete tipos diferentes de ligaduras entre
hidrégeno, oxigeno y carbono, Fugassi y Rudy simplificaron el método, v
Dobratz lo mejord en exactitud, anadiende datos para ligaduras entre ni-
trogeno, azufre v halégenos, La ecucacién de Dobratz es la siguiente:

in - . . =
(CV )D,= 0 — SR __|‘_ !\211 + chu A+ __n_____{i_ ___L_/:‘..g. zqcs

=q

(17)

siendo:
a = ntmero de ligaduras que permiten rotacién libre (C-C 6 C-O en
ésteres y éteres),
= ¢ = numero total de ligaduras de valenciv,
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C, Cy son funciones de Einstein,
n = nlmero de &tomos en la molécula.

=90, (0 =qCs ) es la suma de los productos del namero de hgadu-
ras de un tipo dado, y el correspondiente valor de las funciones de- Eins-
tein para esa ligadura,

Cv = calor especiiico « velumen constanle en cclerias gramo por gra-
mo mol, por grado centigrado.

Las lunciones de Linstein se calculan de las frecuencias vibracionales
de las ligaduras, y por conveniencia se expresan como funciones de las tem-
peraturas por ecuaciones cuadrdticas de la forma:

v (6Cs) = A+ BT+ CI? (18)

A continuacién se presenta una tabla de las constantes A, B y C para
~ada uno de los tipos de ligaduras que se pueden presentar:

Liga. Treg. v ) ¢« Tree v 1,102 10
durc {em.’") A Bx10 Cx10 (em."!) A . Bx10 Cx10 .
990 —1.080 6.000 —3441 390 0.730 3414 2577
1620 --0.432 1.233 0.935 845 —1.140 7254 —4.935
1030 -—1.173 6132 3555 205 1461 1633 1414
1700 -—0.324 0.724 1308 390 0.730 3414 —2.577
2920 0.229 —1.224 1.658 1320 —0.938 3.900 -—1.342
3420 0.150 —0.810 1.085 1150 —1.135 = 5363 —2.740
: : {
Con esto puede encontrarse el calor especifico a volumen constante, Co-
mo lo que se necesita es el calor especifico ¢ presién constante, el valor ob-
tenido con la ecuacién ( 17) se transforma medmnte la ecuacién de estado
de Berthelot, como se verd mds adelante,

Para este caso he elegido el estudio de la reaccién entre el alcohol buti-
lico y el acido acético. El proceso seguido en. la aplicacién de las férmulas
antes citadas, es el mismo que se seguiria para cualquier otra esterificacién.
Empezaremos por calcular los caleres especificos de los reactivos. Para el al-
cohol butilico es como sigue:

Férmula desarrollada para mostrar los tipos de ligaduras:

onaaQa
Pt
mmo0QQ

H H H H
H—C—C—-C—C—0—H
EoHOH OH
Caracteristicas de la {érmula:

n = 15, a = 4; Sq = 14,

Si para abreviar lamamos W ol término 3n — 6 — 2 q, tendremos:

=q
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W:45~6-—4~—14:;1.5

17
Jﬁ;—: IR = 3.975: 3R = 59625

Tomando los dates de la tabla de constantes segiin el nimero y tipo de
ligaduras se encuentran los términos para la ecuacién de Dobratz:

=490,

9HC — H); 9Cv == 9( 0229 — 1.224 x 10T 4 1.658 x 10 *T?)
HC — C); 3C, == 3(~1.090 - 6.000 x 10 *T - 3.441 x 10 *T?)
HC — 0); 1 C, = I(~1.173 4 6.132 x 10T — 3.555 x 10 *T?)
HO —H); 1 C, = I{ 0.50 — 0.810 x 10T 4 1.055 x 10 *T?)

Efecutando los productos indicados y sumando todos los términos seme-
jantes, '

sqC, = —2232 4 12306 x 10T - 2.169 x 10 *T?
En la misma forma se caleula el término = q.Cs
E_CI-Cn

HC — H); 9 C¢ == 9{—0.938 4- 3.800 x 10°T — 1.342 x 10 *T?)
3{C —C); 3C, == 3( 0730 4 3414 x 10T — 2.577 x 10 *T?)
HC — O); 1 Cy = 1( 1461 - 1.833 x 10°T — 1.414 x 102T¥)
O — H); 1 Cy == 1{(—1.135 4 5383 x 10 °T — 2.740 x 10 *T?)
‘ =qCuy = —5.926 52338 x 10 'T —23.963 x 10 ¢1* o
W32 gl = 15z qC; — 8889 -£78.508 x 10 °T —35.845 x 10 T? S
Sustituyendo todos los valores encontrados, en la ecuacién (17), se llega o
un calorn especifico a volumen constante, como se ve en la ecuacidn: , B
 {CV)pmoe = —1183 4 90.814 x 10 *T — 33.776 x 10 *T2 T

Por medio de la ecucacién de esiado de Berthelot, encontramos Cp: T f B

| o S S
(G = (C)em + R(1 R Spox B

en ld que Tc es la temperatura critica en grados Kelvin, vy pe la presién e

critica,
Para el aleohol butllico, los datos criticos son los siguientes:
Te = 560° X; pc = 48.4 aim,
" Con la ecuacién {19): {

81 1 560°
(Cplozp = (Culpzo + 1.9875 (‘ + 55 X i X —T—j—)

Sustituyendo el valor del calor sspecifico a volumen constante y resclviendo:

: . X 107 i
(Cadoze = 0.845 + 90,814 X 10°T - 33776 X 1012 4 LI XIO R
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El término en T° puede suprimirse para lacilitar la aplicacién de la ecua-
cibn de Kirchofl, ya que a elevadas temperaturas, su valor es muy pe-
quefio, Entonces, la variacién del calor especifico a presién constante, con
la temperciura, queda expresado por la ecuccidn:

(Cplp=p = 0845 -+ 00814 x 10T - 33.776 x 10672 (20)

En la misma forma se calculan las capacidades calorfficos para los
demds compuesios que intervienen en la reaccidén, obteniéndose las siguien-
tes ecuaciones finales:

Parc el &cido acético:

(Coipmp = 8M52 + 36705 x 1077 . 13001 x 10012 (21)
Para el acetato de butilo: .

(Cp)omp = 2479 + 124817 x 1031 - 48254 x 10-¢T? (22)

Para el agua al estado de vapor (Esta ecuacién fué tomada de las tablas
del Hougen & Watson):

(Cplpmp = 8A7 + 0173 x 10°T - 1300 x 10612 (23)

Combinando las ecuaciones (13) v (14) con las (20)-(23), cbtenemos lo si-
guiente:

ACp = 18388 — 2.529 x 10 3T 4 0.060 x 10 ¢T2 (24)

Llevando los valores de las constantes Aq, Ab, v Ac a la ecuacién .(15),
_ nos quedct

AHT = 18388 T — 1.265 x 10 °T* 4~ 0.020 x 10 *T* -} AH, (25)

Para encontrar la constante de integracién AH, se caleula un valor para
A H Ta una temperatura dadc; éste se lleva a la ecuacién y se despeja
A H,. La determinacién de A HT se puede hacer a partir de los calores
de formacién de los compuestos o 18° C, que es como se encuentran en las
- tablas, De este modo encontramos el calor de reaccidn a 18°C que no es
mds que A H'T con signo conirario.

Es necesario que lcs cdlores de formacién de los compuestos conside-
rados sean para el estado det vapor, por lo que habrd que restar a los ca-
lores que dan las tablas, los calores latentes de vaporizacién, En seguida
se ven los calores de formacién de los reactices v productos, al estado de
vapor:

Alcohol butilico: AH,; = — 67,437 cal/gramo-mol

Acido acéiico: AH,, = —104,700 "

Acetato de butile: AH,, = —119,180 »

Agl.ICl AH{B = m——— 57 740 '

Haciendo un sencillo bodcmce de calor, encontramos ABHt a 18°C, o 291°K
AHt = — 4783 cc:l/grcmo-mol

sustituyendo en la ecuacién (25) v desreiondo, se tlene:
AH, =-4783 -~ 1.8388 x 291 -- 0001265 ?912 — 0.02 » 10-* x 291°
Hy = "— 5.211 cal/gramo-mol
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Entonces la ecuacién (25), se escribiré:

AH'T == 1.8388 T — 1.265 x 10 *T* J- 0.020 x 10°T* — 5211 (26)
Con los datos de esta ecuacién posamos a la de la energia libre:

AF = 5211 — 18388 T In T 4 1.265 x 10 °T? — 0.02 x 10 ¢T* 4+ IT| 27
La determinacién de la constanie de integracién I se hace en una forma
semejante a la de A H,. Se necesita conocer un valor de A F a cualquier
temperatura, Podemos encontrar este valor en funcién de la constante de
equilibrio K, cuyo valor para lot reaccién en la fase liquida se puede ob-

tener de la literatura, Para este caso, encontramos cue a 155°C, K vale 4.27.
De acuerdo con la ecuacién:

AF = —RT'In K (28)
tenemos: L

AF = --1.988 x 428 x 2.3 % 0.63
de ohi que:

AF = —1233 cal/gramo-mol

para la reaccién en la fase liquida, Como el dato se requiere para el es-
tado de vapor, el resultado obtenido debe transformarse; para ésto se cal-
cula la energia libre de vaporizacién para cada uno de los reactivos y pro-
ductos, de acuerdo con la siguiente ecuccion:

AFy = RT In ! ‘ . (29)
Pz
en la que Py es la presién de vapor del compuesto al estado liquide, ¥ Py
la presién al estado de vapor a la temperatura considerada
Para el acetato de butilo, tendremos lo siguiente:

760
ATFv = 1988 x 428 x 23 x logm

AFv = —876 cal/gramo-mol
En la misma forra se calculan las demds, obteniendo:
'pdrcx el dcido acético, AFv = =770
para el butanol, AFv = —1280
para el agug, AFv = 2053

Heciendo un kaldarce, se obliene el cambio de energia debido al cambio
ce estado:
AFv = 879 cal/gramo-mol
Fste vclor se le resta al encontredo para la recccidn en fase liquida, y en-
tonces tendremos A Fiss para el estado de vapor, Se lleva este valor a la
‘ecuacién (27), v se despeja It :
" A Fues (g) = —1233 — 879 = — 2,112 cal/gramo-mol
Con la ecuccién (27):
—2112 = —5211-1.8388x428x2.3x2.631 + 0.001265x428% — 2x10- °x428’
- -+ 428 1
De donde: 1 = 1782
De tal manera, que la ecuacién de la energia libre es:

AT = —5211 — 1.8388T In T 4 0.001265 T* — 2x10 ' - 17.82 T (30)
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Con la variacién de la energia libre h]aremos los lmutes de tempercx~
tura entre los cuales es posible la reaccién,

De acuerdo con el concepio expuesto anteriormente, la reqaccién se
encontrard en equilibrio cuande la variacién de la energia libre sea igual - .
a cero. La temperatura o la quel ésto tiene lugar se caleulard con la ecua-
cién (30), igualando tedo el sequndo miembro con cero, La ecuacién se re-
suelve por tantecs; para hacerlo en una forma mdés sencilla se recurre al
método grdfico. De esta manera se obtiene una temperatura de 795° X a la
cual Ja reaccién se electta comparativamente, en menor proporcién, Por
consiguiente, esta temperatura serd uno de los limites que se buscam, El
limite inferior estard dado por la temperatura de ebullicién de la mezda
de reactivos, puesto que deben introducirse a la cdmora de reaccién al
estado de vapor., Para nuestro esterificacién, serd una temperatura muy
pré¥mo a los 120°C, suponiendo que se trabaje bajo una presién de 760
mm. Los valores de la energia libre ser@n mayores mientras mds baja sea
la. wemperatura,

Otro aspecto interesante de este estudio, e intimamente hcxadu con
la energia libre, es el relativo « la determinacidén de la constante de equ1h- g
brio. Con este fin, ligamos las ecuaciones (28) y (30):

—RT In K = —5211 —1.8388 T In T -4-0.001265 T* —2x10-T* -17.82 T

Transformando el logaritmo natural y despejando o log K, se tiene la va-

riacién de la constante de equilibrio con la temperatura para la reaccién

en el estado de vapor: ‘ _

tog K =L 4 0.4024 In T — 02764x10-T 4 04376x10+T2 — 39 (3D
Con ob]eio de hacer menos laborioso el cdlculo de K a diferentes tem-

peraturas, se calcula o continuacién una tabla que permite trazar una cur- -

va en la que se pueden ledr esos datos en una forma mds cémoda:

T °K . log K '- id
373 1.4387 , 2749
400 | 1.2542 - 17.9
450 o 0.9507 . 8.93
500 Lo 0.7420 L 5.51
550 s 0.5614 o 3.64
600 j 0.4058 N 2.37
650 o 0.2803 S 1.9
700 | 01781 : 1.51
750 0.0763 | 1.9
795 0.0035 | 100

Fstos valores se grafican en papel logaritmico, obteniéndose una cur.
va que facilita la localizacién de los datos: El eje de las abscisas represen-
{a los valores de K, v el de los ordenadas, los de T en grados Kelvin, (Fig. 1),

Baséndonos en todo lo expuesto hasta aqui, podemos wbordar el es-
tudio de la influencict que sobre el equilibrio, ¥ en particular sobre los ren-
dimientos, tienen la concentracién de los recchvos v el exceso de alquno
de ellos.
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Considerando unc reaccion cudlquiera representade por:

bB 4 cC4 ... ==tR4-8s5 -+ ...
el equilibrio para esta recccién estard expresado per la ecuacion:
() . (ns) K /og +pcd.. For4ns ot nljr%'\")'(c'l‘b")
(o8 ). (nc)e Kr | I

Este ecuacién general ce simplitica considerablemente parce nuestro caso,
pues siendo los coeficientes “r”’, s, "h" y "¢, iguales o la unidad, el ex-
ponente de la expresién encerrada en el paréntesis angular se hace igual a
cero; toda la expresion se hace igual a uno. Ademds, la relacién de los coe-
ficientes de actividad K, tiene un valor muy préxime « la unidad por tra-

- bajarse a presiones ordinarics, Entonces la ecuacién queda reducida c

(or) . (ps )
o) - (mce) = &

Usando los indices: A para el dcido acético, B para el bulanel, E para el és-
ter v W para el agua, tendremos:

e mw g (82)
DA DB

 Con esta ecuacidn, conociendo los valores de K para determinadas tem-
peraturas mediante el uso de la grdlica, o bien de la ecuacién (31), pode-
mos encontrar los rendimientos que se dlcanzan haciendo variar la, concen-
tracidén de los reactives o la proporcién en que se encuentran, Considere-
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‘mos en primer lugar la influencia de las concentraciones: aunque se pue-
de disponer de écido acético anhidro, suele emplearse en estos casos, &ci-
do de concentraciones muy bojas, hasta de 8% en peso, cuando proviene
de la fermentacién del alcohol ettlico, El agua contenida en este reactivo
indudablemente influird en el grado de la esterificacidn, pues ya se expli-
¢é que siendo el aguct producto de la reaccién, ocasiona que se alccnce
el equilibrio con mayor rapidez sin que se logre una transformacién satis-
factoria, Por otra parte, el butanol es poco misciple con el agua, por lo, que
supondremos que sblo contiene un 2%, como generalmente sucede,

Por lo que respecta al acético, limilaremos nuestro campo a concen- -
traciones comprendidas enire el 60 v el 100%, pues con concentraciones tan

bajas como lat antes mencionada, no es conveniente trabajor en la reac-
cién en fase de vapor.

- Supondremos la esterificacién de dcido acético de 60% con una can-
tidad equivalente de butanol de 98% en peso. Tomando como base del
edleulo 100 kg. de butanol, tendremos: o

Moles de bulanol .................. 93 : 74.08 =  1.321
Moles de agua del alcohol .......... 2:18 = 0.111
Moles de 4cido acético ............. 79.3 : 60 == 1.321
Moles de agua del dcido ........... 52.8 : 18 = 2.9728
Moles totales .................... ... = 5.681
Fraccién molecular del alcohol: (182l x 100 23.27
5.681
Fraccién molecular del dcido: : —-L%%IEEL = 23.27
Fraccién molecular del agua: 039535%?-“— = 53.46

La composicién de la mezcla al legar al ecuilibrio quimico, serd de acuer-
do con los rendimientos obtenidos, Para calcularles, tomamos como base,

100 moles de la mezcla en esas cendiciones; la composicién se ve en se-
guida:

Moles de éster (nE) ............ ... . ... = 23.27 x

Moles de agua (nW) ................... = 23.27 x 4 53.46
Moles de dcido (mA) .................... = 22701 —x)
Moles de aleohol (nB) ... ... .. =  23.27(1 — x)

Llevando estos valores a lat ecuacién (32):

€ — 23.27 x (23.27 x -+ 53.46)
- (23.27)* (1 — x)?
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_ La resolucién de esta ecuacién se muestra en forma detallada en la
labla siguiente: '

(1) (2) 3) 4) (5) (6) )]
X% 23.27 x (1)4-53.46 (1) (2) (1. %)% (4)543 .4 T K

25 .82 59.28 344 .6 0.5625  305.5 1.129 765
30 6.995 60.41 421.5 (.49 266.0 1.585 0688
40 9.33 62.79 584.0 0.36 135.7 2.9%0 H78
50 11.65 0511 760.0 0.25 135.9 5.590 499
60 13.98 67.44 941.8 0.16 87.0 10.820 435
65 15.13 68.59 1039.1 0.1225 66.6 15.600 420
68 15.82 69 .28 1097.2 0.1023 55.5 19.732 387

Como se puede observar, trabojonde con deido acético de 60% en pe-
so, el rendimiento mdéadmo que se puede daleanzar es de 68%, o 3879K. Si
censideramos que el limite de temperctura es de 392°K, aproximadamente,
deduciremos que el rendimiento es un poco inferior ¢l indicado en la iabla.

En la misma forma se calculen los rendimientos pera las esterificacio-
nes con Geido de concentraciones superiores, Los resullados se represen-
tan en la grdfice de lo ligura 2, v odemds la tobla siguiente muestra un
resumen de los datos obtenidos:
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Concentracién del Gcido
%% 75% ‘ 60% 100%

Temperatura en Grados Kelvin

25 765 — —
30 689 . -
32 ' 775 —
40 578 669 —
a0 499 561 755
60 435 479 600
65 ' 420 -— —
68 387 —_ ' —
70 T 405 487
75 — 381 —
80 — — 401

De esta manera se demuestra que les renclimientos se - mejoran nota-
blemente cuando se trakaja con &cido acético de altas concentraciones
logréndose con acético glacial, una transformacién suverior al 80%.

Siguiendo el mismo sistema, determinaremos la influencia de la pro-
porcién en que se encuentran los reactivos. En todos los casos se conside-
ra el butanol en exceso, representdndose la proporcién por: la reslacidén
B/A. Los datos tabulados a continuacién corresponden a los rendimien-
" tos logrados con las relaciones de butanol a acético indicadas:

Relacidn de Butenol a Acético
x% B/A=1 B/A=2 B/A=38 B/A=5
Temperaturas en Grades Kelvin

50 755 — — —
60 600 — — —
70 48y 693 797 —
80 401 568 650 759

85 — 512 — —
90 — 453 512 583
95 — — - 483
- 96 — 375 — =
97 — — 394 —.
98 — — — 404

Estos valores estdn representados grdficamente por las curvas de la
figura 3, ent la que, al igual que la figura 2, el eje de, las abscisas corres-
pende a las temperaturas en grados Kelvin, v el de lcx., ordenadas, a los
rendimientos obtenidos, :

En este caso, puede verse que el exceso de uno de los reactivos fa—‘
vorece extraordinariamente el desarrollo de la redccién, pues mientras que,
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trabajando en proporcién equimelecular, el mdximo rendimiento posible
no pasa del 82%, con una relacién B/A igual « §, se alecanzan rendimien-
tos superiores al 98%.

Entonces, seglin los datos de las dos Gltimas tablas, llegamos a la con-
clusién de que las conversiones mdés elevadas se obtienen trabajando con
reactives de altas conceniraciones y permiliendo un exceso considerable
de alguno de ellos.

Resultados semejantes o los obtenidos teéricamente, han sido logrados
por un gron numero de investigadores, entre los que se pueden citar a
Milligan, Chappel v Reid que encontraron o 150°C, un 89.6% de esterifi-
cacién con una mezcla equimolecular de etcnol y Gceido acético En su re-
porte, seficlan que tfienen la certezet de no haber llegado al equilibrio.
Edgar y Schuyler midieron el equilibrio para la misma reaccién por el
método de andlisis por destilacién, obteniendo un 79 a 84% de éster a 750C,
caleulando que «l equilibrio le corresponderia un 95% de esterilicacién,
Posteriormente, W, Swietoslawski y S. Poznanski usaron un método semejan.
te, encontrando una constante de equilibrio con valor de 59, que corresponde
aun 88.5% de esterificacién, Tuvieron la creencia de que en la fase gaseosa,
los rendimientos en el equilibrio no estaban influenciados por la compo-
sicién de las mezclas, pero no les fué posible comprobarlo, debido a que
el catdlizador adsorbe apreciables cantidades de reactivos v productos
en cantidades desconocidas, La porcién que pasa al través de él, puede
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no representar el verdadero equilibrio, Se ha tratado de evitar lo mdés po-
sible tal deficiencia, pasando 1o mezcla durante largo tiempo a velocidad
uniform~, hasta que la composicidn se mantiene constante,

A cualquier temperatura, el poso rdpido de la mezcla, d& esterlhcci-
ciones relativamente bajas; conforme la velocidad se baja, la concenira-
cién del éster sube,

Para comprobar efectuaron la reaccién en sentide inverso, con una
mezcla de acetato de etilo v agua, Las muestras pera los andlisis las re-
‘cogieron en frascos rodeades con hielo seco, para evitar pérdidas por vo-
latilizacién, Muchas de las fitulaciones de dcido libre fueron comproba-
das por saponificacién del éster, A continuacién se ve una ilabla en la
que cnotaron lo siguiente: en la primera columng, las tempercduras; en la
segunda, el porciento de éster formado operando con una mezcla de dei-
do v alcohol; en la tercera, el porciento de éster obienido operande en
sentido contrario, o sex con una mezcla de cceiato de etilo v agua; en la
cuarta columng, la dilerencia entre las dos anteriores; en la quinto se da
el promedio, v en la sexta los valores correspendientes a la constante de
equilibrio, ' ‘

Temperatura Lle.-dcido Ester-agua Diferencia Promedio K
o C % éster % éster
150 84.2 85.2 1.0 84.7 30.9
200 82.6 84.0 1.4 83.3 34.9
250 77.7 78.5 0.8 78.1 12.7
300 74.2 75.5 1.3 74.9 8.9

Puede observarse que los datos de esta tabla estdn perfectamente de
acuerdo con los obtenidos termodindmicamente para el caso de la esteri-
ficacién del aleohol butilico, que también a elevadas temperaturas presen-
ta los valores de conversién més bajos, los cuadles aumentan a medida
que bagja la temperatura, Los valores de la constante de equilibrio son
también proporcionales a los obtenidos para el ccetato de butile,

A pesar de presentar la notable venicja de los altos rendimientos, la
esterificacién en fase de vapor no ha tenido aplicaciones industriales, sine
que unicamente se ha limitado a experimeniaciones de laboratorio, pues
tiene a la vez grandes inconvenientes que la hacen inaplicable, Los prin-
cipales son la necesidad de usar equipos de enormes capacidades para
manejar los reactives al estado de vapor, v la velocidad exbraordinaria-
mente baja que debe tener la mezcla al pasar sobre el caidalizador con el
fin de obtener dltos porcientos de conversién, Esto l6gicamente, ocasiona
que la operacién llegue a ser mco.,teable, sobre todo teniendo en cuenia
que se puede efectuar la reaccién bdgjo condiciones mds favorables, per
métodos diferentes, como se verd en los capitulos subsecuenies,
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CAPITULO III
LA DESTILACION EN EL PROCESO DE ESTERIFICACION

Al introducirse la destilacién en el proceso de esterificacién, no se ha
hecho otra cosa que aprovechar una propiedad presentada por cierias
mezclas, lamadas azeotrdpicas, de destilar o una temperaiura constante y
con la msima composicién, mieniras no se varie la presién de trabajo, Se
les ha dado lambién el nompre de mezclas de punto de ebullicién constan-
e, por tal motivo. Debemos considerar dos aspectos diferentes en la apli-

cacién de esta operacién, pues no siempre presenta las mismas caracteris-

ticas: se puede doar el caso de la formacién de una mezcla homogénea,
que es a la que en realided corresponde el nombre de azeotrdpica en el
sentido estricto de la palabra, o bien ge puede formar una mezcla hete-
‘rogénea, con dos fases liquidas, que por presentar el mismo fendémeno de
tener una temperatura de ebullicién constante, recibe igudl nombre,

Dentro de estos dos aspectos, podemos considerar dos modalidades en
la forma de emplear la destilaciédn azeoirdpica, Lo primera de ellas co-
rresponde a la destilacién de mezclas azeotrépicas formadas en el seno mis-
mo de la reaccidn, como sucede en el azediropo ternarie formado por cl-
cohol, éster v agua, La otra modalidad consiste en la destilacién de unda
mezcla de punio de ebullicidén constante, constituida por componentes pro-
pios de la recccidn, v clglin componenie exiraho « ella, introducide con
el fin de fermar el compuesto azeotrdpico,

Antes de explicar detalladamente el proceso seguido en la esterifica-
cidn, es necesario hacer referencia al compoertamienio de las mezclas azeo-
irépicas, tanto homogéneas como heterogéneas, en relacién con las solucio-
nes ideales. |

Como es bien sabido, los soluciones ideales presentom tres caracte-
risticas esenciales, a saber: 1) al mezclarse, no sufren variacidén en su vo-
lumen, o si la sufren, es muy pecuend; 2) su energia interna no debe ex-
perimentar ningtn combio cuando se efect@a la mezcla; v 3) la presidn
total. de vapor es una funcién lineal de la composicidn. Come consecuen-
cla de la tercera caracteristica mencionada, estas soluciones siguen la ley
de Raouli, que se deducc de los conceptos que se exponen « continua-
¢idn:
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Cuando se introduce una substancia disuelta o soluto en un liquido
voldtil, se abuate la presién de vapor del liquido si el soluto no es volé-
til, o bien, se abate la presién parcial de vaper del solvente si el soluto
es voldtl, Se ha encontrado que el abatimiento de la presion de vapor
para soluciones idecles es proporcional « la fraccién moelecular de la subs-
tancia disuelta, v la relacién puede expresarse por la ecuacién:

p=Px . (33)
en la que:
P == presién parcial del solvente
P = fensién de vapor del solvente puro.
¥ == fraccién molecular del solvente en la mezcla

i

Esias es la ley de Rooult, El empleo de esta ley para calcular las presiones
parciales del solvente en cuclquier solucién, se limita o su aplicacién «
soluciones diluidas, generalmente de concentraciones inferiores al 5% de
soluto en solucién. En algunos casos, por ejemplo en las mezclas de ben-
ceno vy tolueno, se puede aplicar ain a conceniraciones bastante dltas,
mientras que en ofrcs, toles como las mezclas de etanol vy agua, no se
aplica précticamente a ninguna concentracién. Esto es aiin mds marcado
si el soluto es un electrolito, pues se cumenta el abatimiento de la pre-
sién de vapor, a consecuencia de {a ionizacién del material disuelto, Como
puede verse, su aplicacién se encuentra bostante restringida, por lo que
se ha hecho necesario el uso de otras leyes que tengan limites de aplica-
cién mds amplios,

- Existe otra regla para las scluciones, semejante a la ley de Raoult,
conocida como ley de Henry, que expresct que la presidn parcial ejerci-
da sobre la mezclag por un soluto voldtil disuelto en un solvente, es pro-
porcional a la fraccidén molecular del soluto en kr solucidn, o sec:

p = Kx (34)
-en donde:

p = presién de vaper del soluto
K = constante de proporcionalidad
x = fraccién molecular del soluto en solucidn,

Si la constemte K tiene el mismo valor que la presién de vapor del soluto
puro o la misma temperatura, la ecuacién (34) se convierte en la expre-
sién de la ley de Raoult, que es, por lo tanto, un caso limite de la ley de
Henry Sin embargo, es poco comin que una mezcla de dos componentes
voldtiles siga la ley de Raoult para todas sus concentraciones, por lo cucl
la constante X, generalmente es diferente de P. La voriacién de concen-
traciones en que la ley de Henry es oplicable, tiene un limite superior com-
prendido entre el 5 v 10% de substoncia disuelta. Como puede verse, las
leyes de Raoult v de Henry se aplican a concentraciones muy grandes o
muy pequenas, respectivamente, no existiendo leves lHsicas para concen-
traciones intermedics. por lo que deberd recurrirse a datos determinados
experimentalmente, En algunos cosos es posible derivar ecuaciones que

32



se adaptan « esos datos con baostante exactitud entre los limites que no
~ siguen las leyes de Raoult o de Henry. Una de estas ecuaciones es la ley
de Duhem-Margules, que relaciona las presiones parcidles: de los compo-

nentes de una mezcla binaria, con sus fracciones moleculares. Esta ecuc

cidn se expresa asi;

dInp 1l — x
B , ; (35)
: d Inp, by
siendo: !

P = presién parcial del componente mdés voldtil
Py == presién parcial del componenie menos voldtil
x = fraccién mol del componente mds voldtil en la fase lquida
I—x = froecién mol del componente menos voldtil en el lquido,
Todas las leyes citedas hasta aqui, pueden cplicarse o soluciones idecles,
o bien a soluciones cuyo comportamiento no se aparta consideroblemente
del de cquellas,
- Para el caso de mezclos azeotrépicas hemogéneas, en que la desvia-
cidn es mayor, se ha aplicado con buencs resultados, una ley emplrica
querige a uno de los componentes, y que estd duda por la expresién:

: . p. = P,.x* (36)
en la que "a" es una constante.

Mediante el empleo de la ecuacién de Duhem-Margules, se puede en-

contrar el valor de la presién parcial del componente menos voldiil, com-
bindndola con la ecuacidn (36). De esta manerq, tendremos:

dpy a Py x! dx adx
d In Moo= D1 = P: 20 = g
dm
il . Ane
aimn m o

Llevando estos valores o la ecuacién (35):

a dx
x__ . Ll—=x
dp: *
P2
Sepcrando. variables y simplificando, tendremos:
dp. a dx
j&7) ] —x

que al integrqrse queda en la siguiente forma:
Inp,=aln{l —x) 4+ K v
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~en donde K, es una constante de integracién.. Esta ecuacién se puede es-
cribir también de esta manerc: '

_ Inp: =InK (1 — x)® S {37)
Eliminando logaritmos: ' |

P2 = K; (1-x)0 ‘ (38)

Teniendo en cuenta que la presién total PT es igucl a la suma de las pre-
siones parciales de los componentes, p, -+ p;, en esle caso podemos es-
cribir:

PT = P,.Xn ’-’-' Kz (1 o X)a (39)

Segin ésto, podemos darnos cuenta de que la presién total no es fun-
cidn lineal de la composicién, como sucede en las soluciones idedles, si-
no que para un valor determinado de “x', la presién total deberd tener
un valor médximo o minimo, que puede calcularse derivando en la ecua-

cidn (39), la presién con respecto a la fraccién molecular, e igualando
con Cero: ‘

dPr

5 = aPrxdx - a Xy (1. 00 dx < 0 (40)
de donde:
‘ P ol = K (1 - x)e! (41)
De acuerdo con las ecuaciones (36) y (38), podemos escribir lo siguiente:
| wt DL Sl o P
Pyoxet - = y K,y (1 - x) = T

con lo que la ecuacién (41) se convierte en:

2o 2 o w
X ] - x
de la que podemos despejas a "'x":
B P . ‘
X = 0 sea que X = — . (43)
Pt m Pr

Por otra parte, se sobe que la relacién de las presiones parciales de los
componentes en el estado de vaper, es igual a la relacién def sus fracciones
moleculares en el mismo estado, de tal manera que:

P Y P
= o sea que y = — (44)
P2 1 —y Pr

siendo: .

vy = fraccién molecular del componente mds voldtil ol estado de vapor
1 — v = fraccién molecular del componente menos voldtil al estado de.
‘ vapor ’

34



Combinando las ecuaciones (43) y (44), enconiramos que:

X o= ¥ (45)
Esto significa que cuando se ha daleunzado un punto méximo o minimo
para la presién de vapor, la composicién del vapor en equilibrio con el
lquido, es' exactamente igual o la de éste, por lo que no habrd enriqueci-
miento en el componente mds voldtil, no teniendo lugar, por lo tanto, rec-
tificacién alguna, Entonces, la mezcla azeotrdpica se comporta como un com-
ponente puro, pues no combia ni su temperatura ni su composicién,

Tipo I Tipo Z¥
NG
e e ‘\\\N //
\'g / / \.g
:S n—/// 1)) s
8 E %"A/‘
a Q.
-~ N . e L .
\L,QW)IDOS(CIOH co'mPo.sicion

Fig, 4—Diagramas Presién-Composicidén para mezclas azeotrdnicas.

Como vimos en pdrrafos anteriores, y de acuerdo con la ecuacién (39),
la presidn total de las mezdas azeotrépicas tiene la particularidad de pa-
sar por un mdximo o un minimo, al variar la composicién, ast que siem-
pre que se encueniren curvas de este tipo, corresponderédn a mezdas de
punto de ebullicién constante. Estas curvas estdn representadas en la fi-
gura 4, perteneciendo la primera de ellas a soluciones con presidén de va-

por méxima, y la segunda, a mezclas de punto de ebullicién constante con
presién de vapor minima,

Tipo I Tipo A

Temperatyra
Temperafura

Comfooa'/cmfrz Com,sosécic:’:v

- Fig, 5.—Diagramas Temperatura-Composicién para mezclas azeotrépicas,
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Ya que la temperatura esid intimamente ligada con la presién de vo-
por, podemos trazar las curvas correspondientes « la variacion de la tem-
peratura con la composicién, (figura 5). Se observard la gron semejanza
con los diagramas de la figura 4, notdndose como tnica diterencia, la po-
sicién de estas curvas, debido a que, a un mdximo en el diagrama “p-x”
le corresponde un minimo en la variccién de las {emperaturas, vy vicever-
sa, En las gréficas de la figura 4, los curves superiores reldcionan presidn
y compesicién para el liquido, en tanto que las inferiores se refieren a la
fase -de vapor, En los diagramas “t-x”, sucede lo contrario.

En las grdficas de equilibrio de las composiciones de la fase lquida,
con las de la lase de vapor, las curvas cruzardn o la diagonal en los pun-
tos correspondientes @ un mdximo o un minimo de presién o temperatura,

ya que dicha diagonal representa puntos de composicién idéntica en arn-
bas fases, Esto puede verse en la figura 6, '

-~ !

.

s 5
&
RN
é {
&
A~
U Cd

Composicion / g vido

. ' Fig 6.—Equilibrio Vapor-Liguido.

Hemos considerado hasta aqui, todo lo relacionado con las mezclés ho-
mogéneas de temperatura de ebullicién constonte. Ahora nos referiremos,
en una forma completamente general, al comportamiento de las mezclas
heterogéneas que presentan el fendmeno de czeotropismo. :

Supongamos que ienemos un liquido puro A, al que le afadimos pe-
quenas cantidades de oiro liguido B manteniendo la temperatura constan-
te; al principio B se disuelve en A formando una sola fase liquida, Confor-
me continia 1o adicién de B, se alcanza un punto en el cual aparece otr
fase liquida, Aplicando la conocida regla de las fases, observamos que el
sistema en estas condiciones es univariante, por lo que, si lijamos las tem-
peraturas, se fijardn también lct presién y la composicién de las ires fases.
Las fases liquidas serdén seluciones saturados de un componente en el otro,
asi que una adicién posterior de B, determinard solamente una variacién
en las cantidades relativas de las dos fases liguidas, Cuando la composi-
cién total de la masa lHquida alconza a la correspondiente < une solucidn
saturada de A en B, una nueva cantidad de B, determina la desaparicién
de una de las dos {ases, la solucidn de B en A,
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La composicidn de las dos soluciones saturadas, varia con la iempe-
ratura, A medida que la temperotura aumenia, las dos fases liquidas se
cproximan und ¢ la ofra en sus composiciones, hasla que finadmente lle-:
guan a ser idénticas, por lo que, arriba de esa temperatura sélo existe una
fase liquida. A la temperaiura y composicién a las cuales sucede esto, se
les llama punto critico, andlogo al punto critico donde el liquide v el va-
por llegan « ser idénticos, en un sistema unicomponente, Este comporta-
miento estd representado por la figura 7, que muesira como la composicién
de las tres fases coexistentes, cambia con la temperatura, Puesto que 86-
lo hay un grade de libertad, es claro que la presidn no es una variable
independiente, sino que combia de ccuerde con la {emperatura,

A

v

E ~

\'9 S

o o
S

Composicion 1w 5 Gomposicion 1907
Figura 7. Figura 8.

En la destilacién de sistemas liquidos parcialmente miscibles, es intere-
sante hacer el estudio correspondiente al equilibrio de las {ases liquidas
con la fase vapor, En lus Higuras 8, 9 v 10, se muestran diagramas “'p-x" o
temperatura constomte, !

En la figura 8 se presenta el coso en que la presién de vapor para las
tres fases en equilibrio, es mayor que la presién de vapor de cualquiera
de . los componentes, En esla figura tenemos que:

AB = curva de presién de vapor del liquide no saturado, rico en el com-
ponente B.

AC = composicién del vapor en equilibrio con el liquido cuya composi-
cién varia sobre AB, (Las lineas horizontales como IK, relacionan las
fases liquida v goseosa en equilibrio),

ED = curva de presién de vcopor del liquido no saturado, rico en el com-
ponente A,

EC = curva de la composicidn del vapor en ecuilibrio con el liquido re-
presentado por ED, (La recta HI es semejante a la recta JK).

Punto B = solucién rica en B, saturada con A

Punto D == solucién rica en A, saturada con B

Todas las composiciones del sistema total localizadas entre B y D, pro-
porcionarén dos fases liquidas con las composiciones representadas por
esos puntos lmites, v una fase vapor con Ja composicién invariable C.
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Lo figura 9 representa el equilibrio en que la presum de .vapor para
las tres fases tiene un valor intermedio entre las presmnes de vapor de
los dos componentes puros. AB y CE son lus curvas de presién de vapor de
los liquidos no saturados, v AD!'y DE son las curvas para las fases de va-
por coexistenies. Los liquldcs scturados representados por B v C, estdn
en equilibrio con la composicién de vapor correspondiente a D.

o
N o
~
9 9
‘o 8
N m
Q.
10048 Composicioh 10674 100745 composicioh %A
Figura 9. : Fig. 10,

También puede haber mdximos o minimos en las curvas de presién de
vapor de und de las fases liquidcxs no saturadas, En la figura 10 se mues-
fra un mdximo en la presién del vapor en ethbmo con el hquldo no sc-
turado, rico en A,

En la misma forma que se vid para las soluciones homogéneas, po-

- demos, para este caso, determinar la relacién entre las temperaturas y las

composiciones, siendo ésto mds importante en la destilacién, desde el mo-

menio en que casi todas las operaciones se efectlan o presién constante.
El diagrama "t-x" para mezclas correspondientes al primer caso, ‘mostrado
en la figura 8 se ve a coniinuacién Los campos estén claramente defini-
dos en la hgura, por lo que, siendo semejante a los diagramas de presién
contra composicién, no es necescrio hecer oira explicacién,

Pre sion consiante 5
2] Q.
3 $
o o
§ \ '3
}3; \ Va/.mf g
3 3
\__*__m,
O
P08 Compudrcicn 109%A Composicion /:’7uia/a

Figura 11, Figura 12.
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Las curvas de equilibrio "x-y" correspeondientes a los diagramas “p-x"
antes mencionados, se muestran en la figura 12, ilustrdndese al mismo tem-
po, el caso a que pertenecen.

Es légico, por lodo lo expuesio anteriormerite, cue las mezclas hetero-
géneas experimentan una desviacién atn mayor que las homogéneas, con
respecto ¢ los soluciones idedles, Existe una ley, dada por Porter, que se
aplica a uno de los cemponentes de estos sistemas, v sirve como en los
casos anteriores, para ligar la presidn parcial del componenie, con su frace-
cién molecular, Esid ecuacién se expresa asi:

pr = P oxeb(1-x) (46)
en la que "b" es unc constante, Aplicando la ley de Duhem-Margules y

operando en la misma forma que para las mezclas azeotrépicas homogé-
neas, se llega « las siguientes ecuaciones:

pr = P (l-x) abx . (47)
La presidn total Py astard dada por la expresién:
Pr = pr xe®=2) 4. p; (1-x)eb> (48)

Si "x” tiende a cero, en soluciones diluidas, las presicnes pearciales toman
los valores siguienties:

siendo en la ecuacién (49), k = P, ey,
Si por el contrario, “x” tiende a la unidad, {endremos:

pr =P x (81)
p: = k' (I-x) (52)
enlaque k = P, eb

De aqui, podemos deducir que en las mezclas de componentes parcial-
mente miscibles, se aplica la ley de Raoult al componente que se encuen-
ira en mayor proporcién, mientras que el que estd en menor cantidad, si-
gue la ley de Henry, Con esto hemos ligado las presiones parciales con
"% para valores de ésta, muy préximos o cero o a la unidad, pero falta
conocer und ley que se aplicue a valores intermedios. Conociendo los va-
lores de "b", P, v P, para una temperatura determinada, se puede grafi-
car Pr conira "' usando la ecuacién (48), Puede verse que a esta ecua-
cién también corresponden curvas con mdéximos o minimos, lo que se mues-
tra en los dicgramas de las figuras 8. 9 v 10, Vecmos en qué forma se cons-
fruyen esas curvas,

Consideraremos el caso de dos componentes parcichnente miscibles, cu-
yos limites de miscibilidad para lo temperatura considerada, se represen-
ton por X, v %, que corresnonden ¢ los puntos B v C de la figura 13, Como
ya quedé demostrade, la ley de Henry se aplica ol componente que est&
en menor proporcién Refiriéndonos primero al componente mdés voldtil cuan-
do su fraccién molecular tiene un valor préximo a cero, v considerando que
tiene una volatilidad normal, ésto es, que X = P,, la recta representativa
de la lev de Henry tendric como ecuacién p, = P, %, La grdfica seria la
recta OP.
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Vamos a suponer que este componente lenga una volatilidad anormal-
mente i, 0 sea que K es mayor que P,. Su recta representativa forma-
r& con la horizontal, un dngulo mayor que el {ormado por OP, indiccmcio-
se en le grdfica medianie la recta OR. Para valores de "x'* cercanos a 1,
el componente mds voldtil sigue la ley de Raoult estando represeniada por
la rectas DE.

Considerando el caso del componente mencs volddil, seguimos los mis-
mos razonamientos anteriores. Para valores de la fraccién molecular Vx™
cercanog a la unidad, sigue la ley de Henry, ya gue en esas condiciones,
(1-x) tiende a cero. 8i su volatilidad {uera normal, su ecudcién quedaria
representada por LIN; pero supongamos que K es menor que P,. La recta
correspondiente formerd un dngulo menor con la horizontal, y estard da-
da por la recta LM,

Teniendo en cuenia que enire los limites de miscibilidad la presidén es
constante, puesio que se forman des copas, ze lendrd I'B = GC, o sea

FR 4+ K = GM 4 GD

La representacién gréfica de Py contra “x” pora una temperatura en le
que los limites de- miscibilidad son x, v %, esté dada por la linea quebra-
da ABCE, en donde las ordenadas de AD son lg suma de las de OR y AK,
v las ordenadas; de CE, son la sumca de DE y LM,

Estas grdficas varion con la temperatura, como quedé demostrado en
la figurar 7, en la que se puede ver como cumentiando la temperatura, los
limites de miscibilidad se van acercando, hasta que llega un momento en
que se confunden en un solo punio A. En esa temperaturq, los compuestes
parcialmente miscibles se convierten en ictalmente miscibles y se compor-
tan de acuerdo con los casos citades parc estos sistemas,

L4

Presion

x®, Lot N4
Com/oos "wron

" Figura 13. ‘

‘Hemos considerado todo lo concemniente a sistemas binarios. Lo que
nos interesa de los sistemas ternarios azeotrdpicos, es Ynicomente lo que
se refiere a su comportamiento en el proceso de destilacion, Este es exac-
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{amente igual ol de las soluciones binarias, es decir, trabajom como si se
tratara de un componente puro. De chi que habiendo explicado eso para
log czedtropos binarios, no sea necesario hacerlo para los ternarios, pues
ademds hay que iener en cuenia que tal explicacién se complica extracr-
dinariamente con la inclusién del tercer componente, Teniendo presente
este criterio, pasaremos ol estudio de la {orma en que se aplicem tales prin-
cipios al procezo de la esierificacidn,

Segin vimos al principio de este Caplitulo, podemos considerar dos
modalidades en la lormacién del azediropo. La primera de ellos se relie-
re a la formacién de la mezcla con componenies propios de lo reaccidn,
Es lo que se presenta generclmente en la prepxiracién de ésteres de pun-
tos de ebullicidén relativamente bajos, considerdndose como tales aquellos
que no pasen de unct temperctura mayor de 40°C sobre el punto de ebu-
Hicidn del agua, por ser uno de log limites que permiten la formacidén de
tales mezclas. Bl azedtropo estard constituido por el éster, el agua v el dl-
cohol. Este ultimo, por lo tanto, deberd encontrarse en exceso en la reac-
cidén.

Un caso tipico de esta modclidad es el que olrece la esterificacidn
del etanol con dcido acético. Trabajando a presidn atmosférica normal, se
forma una mezcla ternaria que hierve o 70.3° C, con la siguienie composi-
cién: éster 82.6, alcohol 84% v agua 9%,

Para estos compuestos, se conoce también un par de azediropos bina-
rios; el primero, con 69.4% de éster, v 30.6% de alcohol, que. hierve «a 71.8°
C: el otro tiene 91.4% de ccetato de etilo vy 8.6% de agug, con un punto
de ebullicién de 70.45° C. Puesto que la temperctura de ebullicién del com-
puesto ternario es inferior a la de los binarios, aquél se separard primero
en una columna de rectificacién eliciente,

Las composiciones de estas mezclas, varlan con la presién, tanto pa-
ra los binarios como para los temarios, A continuacidén se presenta una
tabla que indica tales variaciones pora la mezcla formada por tres com-
ponentes:

Porcentajes

Presién Acetato

en mm, de etilo Aleohol Agua T E°C
25.0 92.0 4.0 4.0 -1.40
178.5 88.4 5.6 6.0 34.89
503.6 84.8 7.2 8.0 59.42
760.0 82.6 8.4 9.0 70.30

1090.0 79.9 10.6 9.5 80.51

1448.2 77.6 12.1 10.3 88.96

A presiones muy bojas es posible extraer un azedtropo muy rico en és-
ter, bajando su concentracién a medida que sube la presién, El interés de
e tabla onterior es puramente tedrico, ya que en la préctica no es necesa-
rio alecanzar concentraciones de éster tan elevadas, puesto que la mezcla
se posa a una columna llamada recuperadora en donde se separan sus in-
tegrantes, Por esto es que casi siempre se trabgja a presién atmosférica.
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 Veamos chord, en qué forma influye la eliminacién del agua en el ren-
dimiento que se obtiene para la esterificacién, alin sin tener en cuenia que
en esta forma también se elimina el acelato, con lo que légicamente se al-
canzardn limites todavia mayores. De acuerdo con las tablas del Capitulo
II, cuando esla reaccién ha llegado al equilibrio pedemos escribir:

(66.7) (66.7)

= 4 (33)
(33.3) (33.3)

Si por cualquier mecanismo extraemos el 66.7% de agua que se ha forma-
do, tendremos como tinico producto el acetato de etilo que se encuenira en
lee misma proporcién. Automdticamente, una contidad "'x” de aleohol reac-
ciona con su equivalente de dcido; formdéndose una nueva cantidad de éster
¥y agua, que por ser equivalentes a las anteriores, podemos designar tam-
bién por “x". Entonces, la ecuccidén (53) se transforma en:

(66.7 -+ 00 -+ x

(33.3 — x)(33.3-x)

Resclviendo, enconiramos x = 15.4, que con los 66.7 que se formaron en
la primera lase, nos dan un 82.1 % det éster. Si chora eliminamos la nueva
caniidad de agua, se volverd a desplazar el equilibrio dando lugor a la
formacién de una proporcién mayor de éster. De esta manera, extrayendo
las 15.4 moles de aguaq, se llega a un 88.3%' de éster, v si se continta sepa-
rando el agudq, ne hay rozén para no alcanzar el 100%.

Como consecuencia de ésto, ha dejado de ser un inconveniente el cue
los reactivos no sean anhidros, pues qiri en presencia de grandes cantida-
des de agua, pueden obtenerse elevados rendimientos, aprovechéndose en
su tetalidad o diches reactives,

Es muy comin el empleo de dcido acético muy diluido, de un 8% en
peso cuando proviene de la fermentacion del aleohol etilico, En esas condi-
ciones, efectuando la esterificacidn por los métodos conocidos de hervir o re-
flujo durante cierto tiempo, se producen transformccicnes tan bajas. que no
es costeable la reaccién, pues cuedan casi sin recccionar el alcchel vy el
4cido, Mediante la ecuccién de la ley de Accidn de Masas podemos calcular
esos rendimientos.

Supongamos que se desea hacer reaccionar una tonelada de deido acé-
tico de 8% en peso. Considerando un exceso en la cantidad que s2 necesi-
ta de etenol, pondremos en la reterta 100 kg. de este reactivo, Se pueds es-
cribir entonces: ‘

Peso de dcido acético 80 ka.
Peso de agua 920 kq.
Peso de alcohol etilico 100 kg.
Moles de &cido acético: 80/60 = 1.33
Moles de aguct: 920/18 = 51.10
Moles de aleohol: 100/46 = 2.18
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Al llegar al equilibrio se habrén formado "x” moles de acetato de etilo y vx"
moles de agua, Por consiguiente, tendremos:

(51.10 4+ x) x

(1.33-x) (2.18-x)

Despejando a "x" encontramos un valor de 0.33 moles de acetato de eti-
lo en el equilibrio, o sean 29.2 kg., que corresponden a una transformacién
del 15.2% del alcohol, v al 248% del 4cido, Si los producios permanecen
en la mezcla, ser& la mayor conversién que se pueda lograr; pero si por el
método de destilacién se eliminan el éster vy el agua, la reaccidén seguird
desarrollémdose hasta llegar al agotamiento del dcido acético, El azedtropo
ternario que destile estard formado por 29.2 kg. de acetato, 2.972 kg. de eta-
nol y 3.182 kg, de agua. En cuanio se sepcre la primera fraccién de éster,
se lormard inmediatamente una nueva cantidad que seguird elimindndose
sin interrupcién,

De esta manerat se¢ puede chorrar la operacién de concentrar los reac-
tivos por separado, aungque serd necesario contar con un equipo de mayor
capacidad, pues mientras menos concentrado seq el dcido, habr& que ma-
nejar mayores cantidades ‘de solucién.

La tabla siguiente presenta las temperaturas de ebullicién de las mez-

clas vy sus componentes, asi como las composiciones de los azedtropos bi-
narios v ternarios:

Fater-Agua Est-ale Ternario
Ale. st H, 0 A B A H;O
Te. T Te. 4 % Te. % Te q %
Formiatos:
‘Propilo 97.2 810 716 23 806 9.8 708 82.0 5.0 13.0
Butilo 117.7 106.9 83. 165 105.8 23.7 83.6 68.7 10.0 21.3
Isobutilo 107.9 98.5 80.4 7.3 97.8 20.6 80.2 76.0 6.7 17.3
Isoamilo 131.6 123.3 90.2 21.0 1236 26.0 89.8 48.0 19.8 32.4
Acetatos:
Metilo 64.6 540 .... .... 54.0 18.5
- Etilo 78.3 77.} 7045 86 71.8 30.6 70.3 82.6 8.4 9.0
Propilo 97.2 101.6 82.4 140 942 400 82.2 53.5 19.5 21.0
Butilo 117.7 1251 902 28.7 117.2 47.0 89.4 35.3 27.4 37.3
Awilo 137.8 148.0 95.2 41.0 .... .... 948 10.5 33.3 55.2
Isobutilo  107.9 116.3 874 166 87.4 16.6 86.8 4A.5 23.1 30.4
Isccmilo  131.6 139.0 93.86 35.2 ... .... 93.6 24.0 31.2 44.8

Transformando las composiciones de los azedtropos ternarics, dados en
la tabla anterior, a relacicnes moleculares, se puede apraciar mdés palpa-
blemente la forma como se eliminan los productos en cada caso particular.
Toemando como base una mol de agug, para algunos acetatos tendremos
las siguientes relaciones.
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% en peso : - Relacién molar
Ester Aleohol Agus Ester  Alcohol Agua

Acetato de Etilo 82.6 8.4 9.0 1.878 0.365 1
Acetato de Propilo 59.5 19.5 21.0 0.499 0.278 1
Acetato de Butilo 35.3 27.4 37.3 0.146 0.179 |
Acetato de Amilo 10.5 33.3 6.2 0.026 0.121 1

De esia tabla se colige que la separacién de log productos no se efectia
en la misma forma poara todas las esteriflicaciones, pues mientras que en
cagos como el del acetato de etilo, el arediropo sale muy rico en éster eli-
mindndose totalmente en esa forma, en ctros, como el del acetato de amilo,
el éster queda préclicomente en la retorta, extrayéndose por el fondo de
la columna, o cual no es mds que una consecuencia de las volaiilidades de
dichos acetatos con respecto « la del agua, De la operatoria se hablard am-
pliamente en el capitulo relacionado con el equipo.

_ El empleo de mezclas azeotrépicas constituidas con algin componente
extrafio o la reaccidn, se aplica al caso de ésteres de punto de ebullicién
elevado, en cuyo caso, el agua yv-el dlechol son los que salen en el destila-
do juntamente con algin liquido inerte, que o la vez presentd la caracteris-
‘fica de ser inmiscible con o) agua, pudiendo separarse simplemente por
decantacién, La mezcla de este liquido con el alechel, e regresa a la cd-
mara de reaccién, Los liquidos més usades son benceno, iolueno, cloro-
formo, cloruro de etileno v tetracloruro de carbono, Las composiciones de
las mezclas de algunocs de estos liguides con el aleohe! v el agua, se ven a
continucacién, asi como sus temperaturcs de ebullicion:

Componentes Moles ¢/ T. ebullicion
Benceno 22.8 64.85° C
Etanol 53.9
Agua ‘ 23.3
Tricloroetileno 38.4 67.250 C
Etanol : 41.2 :
Agua 19.4

Tetracloruro de carbono 57.6 §1.80° C
Etanol 23.0

Agua 19.4

Renceno 67.8 69.48° C
Propanol 8.9

Agua 28.3

Como ejemplo del uso de estas mezclas, se pueden mencionar lus es.
terificaciones de los dcidoes ldctico v oxdlico con el alcohol etilico; se emplea
el benceno, que se introduce al mismo tiempo que los reactivos en la can-
tidad necesaria segin la proporcidn en que se encuentra en la mezcla,
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El tercer componente, que podemos llamar arrrestrador, pues en cierta

»formc: desempeha ese papel, debe cumplir ciertas condiciones, entre las cud-

les, las principales son las siguientes:

1) Debe ser estable e inerte.
» 2) Debe tener un punto de ebullicién que no difiera en més de A0C:
de las temperailuras de los componentes con los que va a destilar;

' 3) Debe ser perfectamente soluble o la temperatura de ebullicién en los
componentes voldtiles,

4) Debe ser insoluble en agua a la temperatura qmbxente, con objeto
de poderlo aislar de ella por simple decantacion,

5) Debe ser econémico y I&cil de adquirir,
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' CAPITULO IV

DESCRIPCION DE ALGUNOS EQUIPOS EMPLEADOS EN OPERACIONES
INDUSTRIALES

Es necesario eslablecer una diferencia entre los equipos empleados pa-
ra operaciones continuas y para operaciones intermitentes, En generdl, cuan-
do la demanda del éster bajo consideracién, justifique la produccién en
gran escala, deberd adoptarse la operacidén continua, que como en todos
los demds procesos de la Ingenieria Quimica, reporta numerosas ventajas
sobre la intermitente.

En el equipo empleado en el sistema intermitente, la parte principal
consta de una retorta en la que tiene lugar la reaccién, y una columna de
_rectificacion, contando ademds con aparatos accesorios como condensado-
res, tanques separadores, etc, En el sistema continuc no se emplea retortq,

- sino que la reaccién se electtia en la misma columna de rectificacién, por
lo que se conoce con el nombre de columna de reaccién. La alimentacién

se hace con los reactivos previamente mezclados en tanques llamados de-

equilibrio, junto con el écido sulflrico que actia como catalizador, Igual-
mente que para el sistema intermitente, el equipo para operacién continua
cuenta con condensadores, tanques separadores y columnas recuperadoras.
Todo esto se describird con mayores detalles al referimos a cases particu-
lares,

El ‘material més comunménte usado en la construccién de equipos de
gran capacidad, es el cobre, debido & su precio y su resistencia a la corro-
sién. Existen ofros materiales, extraordinariamente resistentes a la accién de
los Gcidos, tales como los aceros inoxidables en sus variedades de acuer-
do con las aleaciones cue contienen, pero por su alto precio, no se usan
fanto como el cobre,

El calentamiento se hace por medio de vapor, con serpentines del mis-
mo material que la retorta; no se usa fuego directo, porque como se sabe,
presenta una serie de inconvenientes tales como la imposibilidad de recu-
lar la temperatura; ademds produce recalentamiento en determinadas zo-
nas del equipo, que ocasionan una corrosién todavia mayor.
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 Ahora bien, ya se trate de uno u otro- sistemar, lo forma de operar -en
cada caso particular depende exclusivamente de la volatilidad del produc-
to, Como ya quedé expuesto en los capitulos anteriores, en todos los ca-
sos se hace uso de la destilacién azeotrépica, de tal manera que el des
tilado de la primera columna, serd siempre una mezcla de temperatura de
ebullicién constante. Cuando el producto sea un éster de alta volatilidad,
saldrd en gran proporcién en la mezcla, separdndose totalmente con el des-
tilado; si es de muy baja volatilidad, la mezcla serd muy pobre en dicho
compuesto, pudiendo llegarse ¢l case extremo de que no lo contenga, En-
tonces, se extraerd por la parte inlerior de la columna en el sistema con-
tinuo, o bien, se acumulard en la retorta en la operacién intermitente,
Expresadas estas generalidades, pasaremos o la descripcién de algu-
nos equipos en particular, Nos referiremos en primer término a la opera-
cién intermitente, Como caso tipico de ésteres de bajo punto de ebullicion.
podemos citar el acetato de etilo. En la figura 14 se muesiran en format es-

quemdtica lag partes de que consta este equipo, lo cudl se explica a con-
tinuccién: -

1—Cdmara de esterificacién ,

2—~Tanque de almacenamiento de dcido acético

3—Tanque de almacenamiento de &cido sulfdrico

4—Tanque de almacenamiento de alcohol etilico

S~-Columna de rectificacién

6.—Condensador .

7—Tanque de almacenamiento de los residucs

8 —Columna recuperadora de alcohol

9,—Condensador ,

10.—Tanque de almacenamienio de la mezcla ternaria _ ‘

11.—Bomba para extraer los residuos de la retorta y enviarlos al ton-
que de almacenamiento 7. : :

Los reactivos se mezclan en la retorta en la proporcién de 10 partes
en peso de solucién acética de 8% de concentracién, 10 partes en peso
de alcohol de 95% v 0.33 partes de dcido sulfirico, El vapor de estar mez-
cla se conduce a la columna 5. La temperatura del plato superior se man-. -
tiene alrededor de 70°C, sufriendo ligeras variaciones cuando se encuen-
fran presentes pequefias cantidades de impurezas. La mezcla azeotrdpi-
ca tiene la composicién ya conocida de 82.6% de éster, 8.4% de alcohol
y 9% de agua, El reflujo de la columna se regresa a la cdmara de recc-
cidn 1, Los vapores del plato superior se pasan al condensador 6: parte
del condensado se devuelve a la columna v la otra parte se envia ol tan-
que de almacenamiento 10, Como los nroductos se estén eliminando cons-
tantemente por la parte superior de la columna, se aumenta considera-
blemente la eficiencia del procese, pues esto determina el incremento de
la velocidad de reaccién en la retorta. :

La recccidn continia en la cdmara 1, hasia que la esterificacién se
complelqa; como el acético estd en menor proporcién gue el etanal,: se ha-
brd agotado en ese momento, quedando en la retorta algo de aleohol, agua
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vy deido sulfirico, que se exiraen por el fondo envidndose por medio de la
bomba 11 al tanque de dmacenamiento 7. La mezcla se lleva después o
una columnda recuperadora 8, semejante a la 5, con la diferencia de que
en la recuperacidn del alcohol, se puede emplear vapor vivo. El agua y
el deido sulfirico salen por el {fondo, y debido a la baja proporcidn en que
éste se encuentra, asl como a su bajo costo, no es preciso recuperarlo. El
alcohol sale ent el destilado con algo de agua, pero se ha enriquecido hasta
un 95%. Estos vapores se conducen al condensador 9, regresando parte del
condensado o} plalo superior; el resto se envia al tanque 4 del cudl se
vuelve a llevar o la reforta para una nueva reaccidén, No existe por lo
tanto, pérdida de ninguno de los reactivos, aprovechdndose totalmente,

ooy
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Figura 14, “

Otro tipo muy especial de ésteres es aquel que teniendo un punto de

- ebullicién relativamente alto, aunque no tanto como para no formor mez-

cla azeotrdpica con el agua, presenta ol mismo tiempo la particularidad
‘de ser muy poco miscible con ella a tempercturas bajas, Esta propiedad
se aprovechcz en la fase final del proceso, al purificar el producto, como ve-
remos mds adelante. A este fipo pertenecen los acetatos de butilo y de
- amilo; el equipo que se emplea en su fabricacién se muestra en la figura
15, que consta de las siguienies partes:

1.—Retoria provista de camisa de vapor
 2~Columna de rectificacién de 30 plcdos
3.~Condensador de reflujo
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4 —Condensador total
§~—Tanque separador o decantador,

1 | &=
l ) F*} 4}
S
.--'L..\
1 -
! Figura 15, ‘

Consideremos I operacién para. preparar el acetato de butilo, En la
retorta 1 se mezcla dcido acético glacial con una cantidad superior a la
teéricamente necesaria -de alcohol butflico, v con una pequefia cantidad,
que no pasa del 1%, de &cido sulfdrico para acelerar la reaccién. Lo mez-
cla se lleva al equilibrio calentdndola por medio de la camisa de vapor que
rodea .« la retoria; cuclquier contidad de vapor que pasa o la columna,
se condensqa, regresando a la cdmara de esterificacién. Esto se hace con
objeto de tener a la mezcla en las condiciones del equilibrio, Después de
este calentamiento preliminar, se permite una rectificacién bastante lenta,
con objeto de eliminar la mayor cantidad de agua posible para cumentar
la velocidad de reaccién, El destilado se condensca totadlmente vy se leva al
separador 5 en el que se forman dos capas: la superior estd constituida
en su mayor parte por acetato de butilo, algo de aleohol butilico v una pe-
quenisima cantidad de agug; la inferior es casi en su totalidad agua, con
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muy poca cantidad de los oiros dos componentes. Las composiciones son
las siguientes:

Capa superior:

Ester ....... .......80.5 %
Butanol ............ 13.4
Agua ...l 6.1
Capa inferior:
Ester ........ ven. 192 %
Butanol .......... 1.69
Aguc ... 96.39

Lo capa superior se regresa continuamente o la columng, aumentdndose la
velocidad de reaccidén por la presencia del exceso de alcohol butilico, La
_capa inferior se puede someter a un proceso de recuperacién de butanol y
del acetaio de butilo, Mientras menor sea la solubilidad de estos dos com-
puestos en el agua, mayor serd la posibilidad de desechar esta capd
sin recuperacién subsecuente,

En estas condiciones se sigue trabajande hasta que en el decantador
no se separd mds agud, lo que indica que la recccidn ha cesado: entons
ces se considera completa la esterificacién, Puede suceder que al final
quede un exceso de dcido sin redccionar, lo que se debe evitar calculan-
do la canlidad de aleohol que se va ¢ consumir por la reaccién vy en la
formdcién del azediropo. Si a pesar de ésto se aprecia acidez en el cies-
tilado, hay necesidad de neuirdlizar el producto con una solucién de sosa
caustica. Luego se deja reposar la mezcla para permitir la separccién de
la capa de agua. La capa de éster se lava con agua vy se destila obtenien-
dose un acetato de butilo de uni 75-85% de pureza; el resto es aleohol bu-
tilico, ’

Por dliimoe, en lo que se refiere a operacién intermitente, considere-
mos la {abricacién de ésteres de punto de ebullicidén elevado, Con este fin
describiremos el equipo empleado para preparcr lactate de etilo, que hier-
ve a una temperatura de 154°C, motivo por el cudl, no se elimina en la

“misma forma que los anteriores. Es necesario entonces, exiraer el agua
recurriendo « la formacién de una mezcla de temperatura constante de

ebullicién, con un componente extrafo y el alcohol, que también en este

cdso estard en exceso,
Ceneralmente se usa el benceno para este objeto, alimenténdose en la

retorta en la operacién intermitente, o en la columna de reaccién en el

sistema continuo, En la figura 16 se muesira un equipo que puede servir
pera la fabricacién de cualquier éster de baja presién de vapor; consta
de las siguientes partes:

1.—~—Cdmara de esterificacién
2.—Columna de rectificacién
3.—Condensador

4 —Tanque decantador

5 —Tanque lavador



" f~—Columna recuperadora
7.—~Destilador a vacio
8.-—Condensador
9.—Recipientes.

Figura 16.

En la retorta 1 se ponen los reactivos en las proporciones siguientes:
un equivalente de dcido ldctico, tres equivalentes de calcohol etilico de
95%, y una contidad de benceno aproximadamente igual o la mitad del
alcohol, en volumen. El dcido ldctico puede ser hasta de un 80% de con-
centracién, El calentamiento se hace por medio de vapor, como en los de-
mds casos, Una vez que la mezcla llega a la temperatura de ebullicién,
los vapores pasan a la columna 2, El lactato de etilo que se forma se va
acumulando en la retorta, v el aleohel, agua y benceno, se separan co-
mo mezcla ternaria. La composicién de los vapores del plato superior son
aproximadamente: 7% de aguca, 74% de benceno y 19% de alcchol eti-
lico, La relacién entre el agua v el alechel es considerablemente més alia
que si no hubiera benceno presente, asl que este es un factor fundamen-
tal en el qumenio de eficiencia del proceso. Estos vapores se condensan
en 3; parte del condensado se regresa a la columna como reflujo, v el res-

62



(1 pmbBL]

i3




to pasa al separador 4, en donde se formen dos capas liquidas, La capa
superior contiene en peso aproximadamente, 81% de kenceno, 15% de
alcohol v 4% de agug; la capa inlerior tiene la siguiente composicién: 35%
de aguq, 55% de dalechol v 10% de benceno. La capa inferior se lleva al
separador 8, en donde se lava con una gran cantidad de agua pura, con
objeto de reducw la concentracidn del alcohol que actia como dagente
mezclador o emulsionador del benceno con el agua, Las capas superiores
de los tonques 4 y 5, se vuelven a la columna 2, un poco abajo del plato
superior, con el lin de aprovechar nuevamente el benceno, La capa infe-
rior del tanque lavador 5 se alimenia o la columna recuperadora 5 de
la que se extrae un condensado con 95% de alechol etilico; por €l fondo
de esta columna sale el agua,

Cuando la esterificacidn ha llegado a su fin, el lactato de etilo con-
teniendo bernceno, alcohol y cierta contidad de agua, se lleva a un desti-
lador a vacio, en el que se eliminan eslos tres compuestos, obleniéndose
ast un laciato de etilo de alta calidad. »

Veamos ahora las caracteristioos propias de la operacidn continua.
Con este objeto, describiremos en primer término el ecuipo empleado en
la fabricacién de acetatosde etilo, Como va quedd dicho en pdginas ante-
riores, en el sistema contiinuo no se usa retortc o cdmara de esterifica-
cidén, sino que la reaccidén se efectla en la columna. lLas partes de que
constal el equipo se enumeran o continuacidn, v pueden verse en la figura
gura 17:

1 v 2—Tangues de equililorio

3—Tanque alimentador de la mezcla en equilibrio,
4 —Columna de reaccidn

5, 9 y 10.—Condensadores parciales

6, 11 v 12.—Condensadores totciles,
7.—Columna recuperadora de alcohol
8.—Columna purilicadora de acetato de etilo
13.—Tanque lavador
14.—Tongue decantador
15.—Serpentin para enfriar el acetato
16.—Tanque olmacenador de éster,

En los tangues 1 v 2 se mezclan los reactivos, que para este caso par-
ticular son: dcido acético de 8% en peso, alcohol eiflico de 95%, en ex-
ceso, v Qcido sulftrico de 50-66° Bé. La mezcla se hace homogénea por
medio de un agitador de paletas con que estd equipado cada tangue, lo
gue ocasiona que se alcance el equilibrio en menor tiempo. Entonces se
bombed «l temque alimentador 3, del cucl se introduce a la columna de
reaccién 4, Puede precalentarse haciéndola pasar por el condensador 5, lo
cudl significa una pequena economia. Tn la columna de reaccién puede
usarse un serpentin de vapor cbierto con lo que se logra mayor eficien-
cia en la transmisién de calor, .
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La temperatura del plato superior es aproximadamente’ 80° C. - Los
vapores, que al condensarse contienen un 10% de cgua en peso, constitu-
yen la alimentacidn de la columna recuperadora 7. ‘ 5

Por el fondo de la columna 4 scle el exceso de agug, junio con €l
dcido sulftrico, El dcido acético se agota en el interior de la columnc, por
el hecho de que en la zona de reoccién hay siempre un exceso de etanol,
y ademds, porque el acelalo de etilo v el agua se estdn eliminando cons-
tantemente,

En la columna de recuperccién 7, que se calienia con un serpentin
de vapor cerrado, tiene lugar la {formacidén del azedtropo ternario que se
elimina por la parte superior, mieniras que por abajo sale el alcohol que
pasa nuevamente < la columna de reaccidn,

Lo mezcla que sale del condensadoer 11, con la composicidn del azed-
fropo, pasa a un tanque lavador 13, en el que se le agrega clerta canti-
dod de agua, con objeto de reducir la concentracién del alcohol etilico;
ésto detlermina la formacién de dos {ases liquidas en el decantador 14, En
seguida se ven las composiciones de los dos coapas:

Capa superior

Ester ...............94.4%
Aleohol . ... ... ... 2.0%
Agua ............... 3.6%
Cupa inferior:
Ester ............... 7.9%
Alcchol ... ... ) 4.0%
Agua ............... 88.1%

La capa superior se alimenta en lo columna 8, v la inferior se regresa a la
columna 7 alimentdndose cerca de la base. Los vapores de la columna
8 tienen también la composicién del azedirope ternario, sélo que su pro-
porcién con respecto a la alimentacién, sei ha reducido bastante v es menor
que la que se presenia en la columna 7. Después de condensarse, se re-
gresa al tanque lavador para formar nuevamente dos capas liquidas vy
facilitar la separacién del acetato.

De} fondo de la columna se extrae un éster con una rigqueza de 95 a

100% .

La eliciencia de este proceso se deriva de tres factores principales: en
primer término, el tiempo de contaclo que se permite o los recctivos cuan-
do se ircbaja con una columna con buen nimero de plaios; se ha encon-
trado prdcticamente, que con 50 platos se obtienen los mejores resultados.
Otro factor que se traduce en altos rendimientos es la presencia perma-

. nente de un exceso de alcohol, al mismo tiempo que la eliminacién con-~
tinua de los productos. Y por altimo, en lo gue se refiere a la purificadién
del acetato, debemos considerar la facilidad que presenta la mezcla azeo-
trépica, que se destruye cen la simple adicién de agua, permitiendo la se-
paracién del éster casi al estado de pureza,
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A diferencia de todos los procesos vistos hasta aqui, podemos citar
uno que, aungue se basd en el mismo principio de la destilacién, no pre-
senta la modalidad del azeotropismo; es lo que ocurre en la estenhca—
cidn del metcnol con dcido acélico.

El equipo, cuyo diagrama puede verse en la figura 18, consta de las
siguientes partes:

1~Columna de reaccidén.

2~—Columna de recuperacién.
3 v 5~—Condensadores totales

4 —Condensador parcial

6~Tanque de equilibrio

7.—Tangue dalimentador de dcido acético |

8~-Tangue alimentador de dcido sulfdrico

9. —Tanque olimentador de alcohol metflico,

= =

3 " —

I Iy
‘i == 7 L] 2
. * B
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E=?: e

Figura 18,

Con este equipo es posible operar en dos formas que presentan una
pequefia diferencia por lo que reqpcctcc ¢ la manera de introducir la ali-
mentacién en la columna de recccidn, de acuerdo con la concentracién.

"del dcido acético disponible, Cuando se trabdja con solucién de acético ol

8%. se introduce cerca de la parte superior de la columna, alimentdndose .
en el misme plato el &cido sulflrico usado como catalizador, El aleohol
entra por la base de la columna, con una concentracién de 95% en peso.
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En cambio; cuando es fdcil conseguir acético glacial, se ha encontra-
do que es conveniente mezclar el metanol con el dcido y el catalizador en
un tanque de equilibrio 6. Esta mezcla se introduce a la columna en el mis-
mo plato que el d&cido acédtico en el caso antes mencionado, De igual ma-
nera, se alimenia un exceso de metanol cerca de la base,

Como en los procesos descritos antes, el calentamiento se hace por me-

dio de un serpentin de vapor, El &cido acético reacciona dentre de la co-

lumna transformdndose totalmente por las causas expresadas al hablar
de la fabricacién del acelato de etilo. El agua y el &cido sulftrico se ex-

iraen como residuo por el fondo; los vapores de la parte superior tienen

aproximadamente 30% de acetato de metilo y 70% de alcohol metilico,
condenséndose en 3. Una parte del condensado se retorna como reflujo
a la parte superior de la columna de reaccidn; el resto se envia a la co-
lumna de recuperacién 2. Como en este caso no se presenta la formacién
de mezclas de punto de ebullicién constante, la rectificacién de la mezcla
binaria es relativamente {&cil. El vapor de la parte superior de la eolum-
na 2 es en su mayor parte acetato de metilo. Una parte se condensa en 4

-como reflujo, v la restante se condensa en 5 cemo products de la reaccion,

La columna 2 se colienta en la misma forma que la 1, El residuo que

es. casi en su totalidad metanol, se devuelve al plato de la columna de

recccién . que se usd al p11nc1plo de la operacién para recibir e1 exceso
de .metanol como materia prima.

En este proceso se lacilita mucho la recuperacion del metcmol por la

“ausencia de mezclas. azeotrépicas, aunque como vimos antes, esto ha de-

jado de. ser un inconveniente para esia clase de operaciones,
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CAPITULO V
~ ESTUDIO PARTICULAR DE UNO DE LOS EQUIPOS MENCIONADOS

Para terminar esta tesis, seria de gran interés hacer el cdlculo comple-
1o del equipo necesario para cualquiera de los procesos descritos en el ca-
pitulo: anterior, pero esto no es posible por la falta casi absoluta de datos
relacionados con las composiciones del liquido vy del vapor en equilibrio,
requisito indispensable para calcular el ntimero de platos de las colum-
nas, Por otfra parte, se tropieza con una dificultad semejante en el cdleulo
de la columna de reaccién en los procesos continuos, por intervenir otros
factores ajenos a la destilacién, siendo e mds importante de ellos la ve-
locidad de reaccién; su determinacién es necesariamente oxperimental, im-
plicando grandes dificultades por la serie de operaciones analiticas qué se
deben efectuar, vy esto siempre que se cuente con el equipo necesario
para Hevar ol cabo las experiencias.

Si consideramos a la mezcla azeotrdpica como componente puro, el
sistema se reduce a una mezcla binaria, simplificdndose mucho la solucién
del problema. Sin embargo, no es posible determinar ni las composiciones .
del equilibrio, ni atn las presiones parciadles de los componentes, pues el
sistema, desde el momento que confiene a una mezcla de punto de ebu-
llicién constante, se aportor& considerablemente del comportamiento de
las soluciones ideales. Por lo tanto, pora no llegar o un resuliade erréneo
por todos conceptos, nos limitaremos a efectuor un balance de materiales
en el equipo empleado en la fabricacién de alguno de los ésteres mencio-
nados en el capitulo anterior, teniendo como mira principal, demestrar que
por este método se avrovechan los reactives en su totalidad, no existiendo
desperdicio alguno. Con este fin, se expone a continuacién e] estudio este-
quiométrico en la labricacién continua del acetato de etilo,

Vimos que se puede uscr un dcido acético de concentracién tan b

ja como el 8%, El alcohol, que gencralmente tiene una concentracién de

95%, se introduce en exceso a la columna de reaccidn, en una relacién
de tres equivalentes de alcchol por uno de deido,

Tomcaremos como base del cdlculo 100 kg de dcido acético puro, que
equivalen c 1250 kg de solucién acética, En la relacidén de tres a uno se ne-
cesitardn 230 ko de clecoho! puro, o sean 242.1 kg de alcohol etilico de 95%.
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El deido sulfirico que actiia como catalizador entra en una proporcién no
mayor de} 1% de_l total de los reactivos, siendo aproximadamente 15 kg.
La alimentacién inicial est¢ dada por el siguiente cuadro:

Acido acético (solucién ol 8% en peso) ....... 1250 kg
Alcohol etilico (de 95% en peso) ............ 242.1 kg
Acido sulfarico (1% del peso total de mezcla) . 15 kg

Como puede verse en el esquema de la figura 17, la alimentacién de
la columna de reciccién 4, es la mezcla proveniente de les tanques de equi-
librio, Aunque esta mezcla contiene gran cantidad de &cido acético sin reac-
- clonar, para hacer el baance supondremos que entra en estado de este-
rificacién completa, ya que en el interior de la columna se agotard dicho
- dcido, no apareciendo por consiguiente en ninguna de las salidas de 4.

De acuerdo con esta suposicién, la climentccion gue empledremos pPAra
- nuestro balance estard dada en la siguiente formcs

Alcohol: Alimentacién inicial menas la cantidad transformada considerando
la esterificacién total: ’ o

o 230.0 — 76.6 = 153.4 kg
Agua: La que enira con los reactivos mdés la formada durante la esteri-

ficacién:
11580 - 12.1 <~ 30 = 1192.1 kg
Ester; Sobre la base de 100 kg de &cido totalmente transformado:
' 147 kg,
En resumen:

Alcchol etilico ... . 153.4 kg

Ester ... i, e e 147.0 kg

Agua . 1192.1 kg

Acido sulflrice ... ... i 15.0 kg
Total ........ 1507.5 kg

El procedimiento seguido en este cdlculo puede verse en la figura 19,
que es un esquema simplificade del equipo mostrado en la figura 17; algu-
nas de las cantidades indicadas por las literales las conccemos de los da-
tos del Capitulo IV, pero otras habrd necesidad de calcularlas. Entre las
cantidades conocidas tenemos la alimentacién de la columna de reaccién
A, que es igual a 15075 kg, con la composicién presentada en la tabla
-anterior, Conocemos tombién las composiciones de C y D, que son mez-
clas azeotrépicas; de F y G que son las dos capas liquidas en equilibiro,
-del decantador; de B sabemos sélo que contiene un 10% de agua. La com-
posicién de E varia entre 95 v 100% de acetato de' etilo, y el resto es agua,
W es una mezcla de agua con el &cido sulfiirico. ' )

Las cantidades desconocidas a medida que se vayan presentando se
irdn calculando. Al final comprobaremos efectuando un balance general.
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Podemos empezar calculando lcr estequlometna de la columna 8 Su
 balance total se expresa por la ecuacién:

F=E+4C - s

La composicién de E no la conocemos exactamente, pues aunque sabemos
que varia entre 95 v 100% de éster, no podemos fijar un valor arbitrario,
vorque esto afectaria al batance general. Calculando las cantidades de los
diferentes componentes necesarias para formar el compuesto azeotrdpico

- que se elimina por C, v conociendo la composicién de F, encontraremos .

por diferencia la composicién del residuo E. Para este ¢dlculo auxiliar to-
maremos como base 100 kg de mezcla F, formados por 944 kg de acetato
de etilo, 2 de alcohol etilico v 3.6 de agua. Teniendo en cuenta que todo el
aleochol, es eliminado por C, establecemos une relacién muy sencilla y en-
contramos los pesos de alcohol, éster v agua que salen en el destilado.

La relacién empleada es la siguiente:

2 kg de alcohol de F equivalen al 8.4% de aleohol en C,
x kg de agua de F equivalen al 9.0% de agua en C,
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- Resolviendo la’ proporcién encontramos x = 2.14 kg de agua, En la mis-
- ma forma calculamos la cantidad de éster que sale en el azedtropo: 19.66
kg. Segun ésto, la mezcla azeotrdpica estd constituida por:

 Acetato de etilo ............. e e 19.66 kg
Aleohol etilico ............... ... ... ... 2.00 kg
Agua oo 2.14 kg
El éster vy el agua sobrantes se elimincn por el fondo de lat columna:
- Acetato de etilo: 94.4 - 1966 = 74.74 kg
Agua : 36 — 214 = 1.46 kg

_ Expresando esto en porcentajes, tenemos:

Acetato de etilo . ... ... ... 98.08%
Aguq ........................................ 1.92 o/o

Esta es la composicién exacta de E. Con este dalo podemos hacer el
balance en la columna 8.

Teniendo en cuenta que E es la Gnica salida de acetato de etilo en el
sistema, la cantidad de éster que sale debe ser exactamente igual a la dli-
mutada en la columna 4 por A, o seu 147 kg. El peso total de E, ser& 147/98.08

= 149.87 kg. Con la ecuacién (54}, sustituyende el valor de E, nos queda;

F=149.87 +-C C {54a)
Los balances parciales son los siguientes: '
Ester: 0.944 F = 147 4 0.826 C ' - (95)
Alcohol: 0.02 F = 0.084 C : ©(56)
, Agua: 0.036 F = 287 4+ 0.09C - (37)
Con la (56): F = 42C , . (58)
Sustituyendoe en la (54a)
42 C—C = 149.87
3.2C = 149.87
C = 46.9 kg

Llevando este valor a la ecuacidén (54a) tenemos:

F = 149.87 4 46.9 = 196.77 kg

Siguiendo el esquema de la figura 19, efectuamos el balance en el de-
cantador 14: E

El balance total en esia parte del equipo es:
' D4+ CH+H=F L+ G . (59)

Con los valores ya conocidos tenemos la siguiente ecuacién:

469 4+ D 4 H = 196.77 4 G | , . (59a)
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Los balances parciales son:

Ester: 0.826 D 4- 0.826 x 46.9 = 0.944 x 136.77 4 0.078 G

0.826 D ~— 0.079 G = 146.88 (60)
Alcohol: 0.084 D - 0.084x 46.9 = 196.77 x 0.02 4- 0.04 G

0.04 G — 0.084 D = 0.0042 (61)
Agua: H 4 0.09D — 0.09 % 46.9 == 0.036 x 196.77 4 0.881 G

H -4 0.09D — 0.881 G == 2.859 (62)

Resclviendo el sistema anterior, encontramos los siguientes valores:

G = 467 kg
D = 222.48 kg
H = 393.94 kg

Pasemos ahora a la columna recuperadora 7. Primeramente considerare-
mos. que el alcohol recuperado se extrae del sistema, como se indica en el
diagrama por la flecha 1", Después, haciendo una correccién que luego
s¢ indicard, este alcohol se alimenta a la columna de recccién 4, introdu-
ciéndole por la desviacién "2 "

El balance total en la columna 7 es:
B4+ G = D41 - (63)
Con los valores ya conocidos, nos queda:
B 467 = 2022.48 + T
J—B = 24452 - {63a)
Balances parciales:
Ester: Br -~ 0.079 x 467 = 0.828 x 222.48
Br 4 36.88 = 183.8
_ Br = 146.72 (64)
Alcohol: Bs - 0.04 x 467 = 0.084 x 222.48 -4 Jz
Bs 4 18.68 =— 18.68832 < Jz
Bs = 0.00832 4 Jz (65)
Agua: OIB 4 0.881 x467 = 0.09 x 222.48 - Jx
0.1B 4 411.2 = .20.023 4 Jx
39118 +01B = Jx (66)

Tenemos un sislema de cuatro
pletarlo hacemos el balance de

ecuaciones con seis incédgnitas; pard com-
la columna de reaccidén 4, yo que en ésta

aparecen canlidades que también intervienen en la columna 7,

El balance total en la columna 4 es:

A
1507.5

B
B

N
W

+
-

(67).
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Balances parciales:

Ester: 147 = Br (68)
Alcohol: 153.4 = Bs (69)
Agua 11921 = 0.1 B + (W — 15) ‘ (70)
Acido sulftrico: 15 = 15
Resolviendo el sistema se encuentran los siguientes valores:
B = 333.8 kg
W = 1173.8 kg
r — 0.4418
s == (.4582
T = 577.82 kg
v == [.266
x = 0.734

- Ahora, como se ve en el eSQUeInd, Cerramos la salida “1”, e introducimos
la mezcla | por la desviacién 2" en la columna de reaccién, Para man-
tener las mismas condiciones de trabajo, es necesario disminuir de la ali-
mentacién inicial A, la cantidad de alcoho!l correspondiente a la recupe-
racién de 7 y que es igual o

Jz = 0.266 x 577.82

Jz = 153.4 kg,

De aqui se deduce que en la alimentacién A, una vez que se alcanzan las
condiciones éptimas de operacién, no es necesario introducir ningiin exceso
de alcohol, pues éste se encuentra permanentemente en la columna de recc-
cién al introducir en elle la mezcla recuperada. De tal manera, es preciso
modificar el peso v la composicién de la mezda A: prdécticamente lo {inico
que se debe reducir es el alcohol etilico, que entrar& en proporcidn equimo-
lecular con el dcido acético, ésto es, en una relacién de 76.6 kg de etanol
por cada 100 kg de dcido, Al mismo tiempo disminuye la cantidad de agua
en 8.3 kg, ast es que la alimentacién corregida serd la inicial menos 161 7 kg:

A" = 1507.5 —161.7
A" = 1345.8 kg

Del mismo modo, es necesario corregir el peso exiraido por el fondo de
lcx columna 4, En las nuevas condiciones, el balance de materiales seré:

A 4] =B+ W

El éster v el alcohol no sufren alteracién dlgund, pues de este Gltimei se ali-
menta en ] la misma cantidad que se reduce en A. Lo Gnico que varia es
la cantidad de agua, por lo que debemos rectificar el dato inicial:

1150 4 76.6(0.05/0.95) 4 30 4 0.734 x §77.82 = 33.33 + W' — 15
W' = 1590.12 kg

de los cuales 1575.12 son de agua y 15 de dcido sulfrico,

(W)




Para comprobar, efectuamos un balance general. Las tinicas: entradas
de material en todo el sistema son A’ y H, y las salidas son By W, de cxhi
ue; , .
cSlusmtuyendo: :
A4+H=4 W
1345.8 4~ 393.94 == 148.87 + 1580.12
1739.74 = 1739.99

Esto significa que el balance es correcto.. Con este estudio numérico vemos
en una forma patente que los ractivos se transforman totalmente, pues por

una parte sale un acetato de etilo de pureza muy elevada, y por otrq,
sale agua que es el Unico desecho. del proceso,

&
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CAPITULO VI
CONCLUSIONES

1.—En los sistemas ordinarios de esterificaciéon los rendimientos mdximos
que se alcanzan no pasan del 80-80%, siempre que se trabaje con
un gran exceso de alguno de los reactives, lo gque ocuasiona que el
producio salga con un alto contenido de impurezas,

2.—Operando en la fase de vapor, se logran transformaciones muy eleva-
das, de 96-98%, pero al igual due en los procesos citados arriba, el
productc contiene grandes cantidades de reactivos no transformados,
lo cudd, aparte de la mala calidad del producto, se traduce en un cos-
fo elevado del mismo. Ademds, los equipos empleados deben ser de
capacidades éxircordinariamente grandes, para permitirles a los va-
pores de los recctivos, un tiempo de contacto considerable con los ca-
talizadores en las cdmaras de esterificacién.

3.—El proceso de esterificacién por destilixcién, basado en los dos princi-
pios fundameniales de un exceso permcanente de uno de los reacti-
vos, vy la eliminacién continua de los productos, ofrece los mejores re-
sultados, ya que, al mismo tiempo que se alcanzan conversiones de
cien por ciento, permite obtener el producio al estado casi de pureza
absoluia, en lo que supera notablemente a cualquiera de los otros
procesos, De esta manera es posible producir ésteres con un costo re-
lativamente bajo, puesto que el aprovechamiento de las materias pri-
mas es total, Al mismo tiempo, operando en esta lorma, pueden emplear-
. se reactivos atn muy diluides, elimindndose la necesidad de concen-
trarlos, o de adquirirlos de dalias concentraciones a mayor precio.
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