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CAPITU.'LO I 

INTRODUCCION 

La reacción simple entre un alcohol y. un ácido orgánico o sea la re­
acción de esterificación en ol sentido más estricto de la palabra, se cono­
ce desde hace muchos años. La primera noticia que se tiene al respecto, 
datcr del año de 1862, en que Berthellot y St. Gi1les reportan los trabajos 
correspondien les. 

Las experiencias de·sarrolladas por estos investigadores consistieron 
en calentar alcohol etllico con un equivalente de ácido acético, a 100, 170 
y 200°C, durante el tiempo necesario para que la concentración del éster 
se mantuviera constante, A 100°C fué necesario calentar durante 200 ho­
ras para alcanzar una concentración máxima de éster de 65.6 % ; a 170° C 
en 24 horas, se produjo un 66.5 % ; por últimq, a 200°C, en el mismo tiem­
po, se formó un 67.3 % . Como se ve, el aumento en. concentradón no es muy, 
apreciable, aunque la variación de temperatura sea considerable. 

Con tales resultados, llegaron a la conclusión de que se trataba de 
una reacción de equilibrio. Como comprobación, efectuaron la reacción en 
sentido contrario, calentado acetato de etilo con un equivalente de agua, 
y encontraron. que el equilibrio se alcanzaL.:~ en el mismo punto. Repitie­
ron las mismas reacciones para otros ácidos y otros alcoholes, obteniendo 
resultados semejantes. Variaron también las proporciones de los reactivos, 
observando que mientras mayor era el exceso de alguno de ellos, más al­
to era el rendimiento de la reacción. 

Todas las conclusiones obtenidas por estos investigadores, fueron es­
tudiadas por Van't Holf, Thomsen y otros en 1877, encontrando que esta­
ban de ocuerdo en todos sus puntos con la Ley de1 Acción de Masas. 
. Posteriormente, Menschutkin hizo un estudio comparativo de un gran 
número de alcoholes, encontrando notables diferencias entre los primarios; 
secundarios y terciarics, por lo que respecta a velocidades de reacción y 
límites de ·esterificación, pero sin desviarse de las conclusiones de Berthe­
lot y St. Gilles. 

Algunos investigadores, posteriores al principio del siglo veinte, dP.­
terminaron la conveniencia de efectuar la reacción en presencia de ácido 
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sulfúrico, pues ele esta manera, la esteri!icac.:ión se aceleraba· extraordina­
riamente. En un principio existió la creencia c:.e que el ácido sulfúrico ac­
tuaba como deshidratante, tomando el agua que se formaba en la reacción, 
por lo que se pensó, que para obrar corno tal, se necesitaría en grandes 
cantidades. Como es fácil comprenderse, si bien se logró mejorar la velo­
cidad de la reacción, <'.ll mismo tiempo se produjeron fenómenos desventa­
josos. El ácido sulfúrico en grandes cantidodes, tiene la tendencia a des­
hidmtar el alcohol, con lo que se impurifica el p:oducto y se disminuyen 
los rendimientos. Esto motivó que se hicieran estudies m6s cuidadosos, re­
solviéndose el problema favorablemente, ya que se determinó que la ac­
ción del ácido sulfúrico no era precisamente la de deshidratar, sino que 
actuaba como catalizador, con lo que no era necesario que se encontwra 
en proporciones elevadas, desapareciendo el peligro de la deshidratación 
del alcohol y la formación de productos secundarios. 

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

La inclusi6n del catalizádor vino a introducir ciertas mejoras en lo que 
respecta a velocidad de reacción, pero por otra parte, seguía sin solución 
un problema bastante serio, el de los rendimientos, que no podían pasar 
de cierto límite. Como consecuencia de ésto, el éster resultaba de baía 
pureza, y además, los reactivos no se aprovechaban totalmente, ocasio­
nando un costo elevado de los productos. 

Tratando de solucionar este problema, Sabatier y Mailhe, el año d8 
1911, efectuaron esterificaciones con los reactivos al estado de vapor. Em­
plearon una gran variedad de catalizadores, siendo los principales, óxidos 
de thorio, titanio y zirconio, sobre los oue pasaban los vapores de alcohol 
y ácido a una temperatura de 400° C. En aeneral, lograron elevar los ren­
dimientos, aunque no en una forma definitiva, pues a cambio de ese li­
gero aumento, se presentaron serias dificultades relacionadas con los equi­
pos necesarios. La reacci6n en tales condiciones, se realizaba lentamente, 
lo cual implicaba una gran cxmacidad para el eauipo. 

Se siguió estudiando el problema, y fué con el advenimiento del uso 
de los ésteres como disolvente·s, que se hizo preciso incrementar la inves­
tiqación para aplicar algún procedimiento, mediante el cual se obtuvieran 
mavores rendimientos, y que permitiera la separación del éster para obte­
nerlo de mayor purez0. 

, De acuerdo l ., Lev de Acción de Maws, se r.;abe aue el equilihrio 
puedP modificar:·,. 1 :•ü;itiendo un exceso en los rear.tivos o en lo.". produc­
tos. Si el exceso "~" 1l:, loSJ reactivos. lo cual se puede loarar disminuvendo 
10s nrodnr.t(")s e1 , ruilibrio se rlesn\a7ará en el sentido de la reacción ori­
ainal. mientms oue si el Axceso es de los productos, el equilibrio se dP.s­
pla?Orá en Al sentido de la reacción inversa. Entonces, si se eliminnn lo-s 
productos tan pronto como se formen. es lóqico eme la reacci6n no lleoará: 
al eauilibrio. v teóricamente se obtendrá un rendimiento cercano al 100 % , 
.aprovechándose casi totalmen''.l los reactivos. 

Esta fué la ba."'.e de la so!urión del nroblemct En 1 qos. W cu-le rPali76 
el descubrimiento de la época, al observar que una mezcla de nlcohol etí.-
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lico, acetato de1 etilo y agua, tiene un punto de ebullición de 70.3°C, y que 
esa temperatura se mantiene constante hasta que desaparece uno de los 
componentes de la mezda. Este principio se aplicó a la esterifícación, de 
tal manera que la operación intermitente pas6 a ser continua, eliminanándo­
se los productos cas~ en el momento de formarse. Debe advertirse que .Ja 
composición 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 a fin de mantener la canti­
dc:d noc2coria en el seno de lcr reacción. 

Siendo Ja idea princi¡:::al de esta tesis, demostrar las ventajas que se in­
troducen al emplear la destilación, haré un estudio comparativo de los sis­
temas que se han usado, procurnndo darle cierta preferencia a la r0'1cción 
en fase vapor, que es la que méls se aproxima, en cuanto a rendimientos, 
a los resultcdcs obtenidos por ol nuevo método. 
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CAPITULO II 

-ESTUDIO GENERAL DE LA ESTERIFICACION 

La esterificación consiste en la reacción de un ácido, orgánico o inor­
gánico, con un alcohol; los productos que se obtienen son éster y agua. 
Tal reacción puede presentarse de la manera siguiente: 

R-COOH + HO-R _ _,, HOH + R-COOR (1) 
para el caso de la reacción entre un ácido orgánico y un alcohol, o bien: 

H-A + HO-R ----.:, HOH + R-A (2) 

en donde A es un radical de cualquier ácido mineral, para la reaC!ciÓn 
de un alcohol con un ácido inorgánico. 

Existen diversas teorías acerca del mecanismo de la reacción, contán­
dose con distintas razones para hacer creer que sean unos u otras las ver­
daderas. De acuerdo con lo expresado por la ecuación {l), parecería lógi­
co que fuera el hidrógeno del carboxilo el que se desprendiera para reac­
eionar con el oxhidrilo alcohólico y dctr lugar a la formación de la mo­
lécula de agua. Esto es perfectamente cierto en determinados casos, 'P.3-
ro en otros, se ha demostrado que no es así, sino que es el oxhidrílo del 
carboxilo el que se une al hidrógeno del alcohol. Esta afirmación fué el 
resultado de la observaci_ón de la forma en que se esterifican dos alcoho­
les: el etllico y el amílico terciario. La_ esterificación entre el alcohol etíli­
co y el ácido clorhídrico es en extremo difícil, mientras que la reacción 
entre el alcohol amílico terciario y el mismo ácido clorhídrico, es relativa­
mente fácil. Igualmente se observó que el etanol reacciona fácilmente con 
el ácido acético, en tanto que la esterificación con el alcohol amilico ter­
ciario no presenta la misma facilidad. 

En el caso del alcohol et\lico, la ligadura entre el hidrógeno y el oxí­
geno del oxhidrilo, es más débil que la que une al mismo oxhidrilo con el 
rqdical alcohólico, por lQ que, encontrando menos resistencia, el hidróae­
no ~e separa. Para este hidrógeno, es más fácil reaccionar con el oxhidri­
lo del carboxilo, en el ~aso del ácido acético, que con el hidrógeno del áci­
do_ clorhídrico; con e.sto, queda cláramente explicada la diferencia entre 
ambas esterificaciones. En la esterificación del alcohol amílico terciario 
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sucede exactamente lo contrarioh pues es el oxhidrilo lo que se separa del 
radical alcohólico, que para completarse, sólo requiere la presencia. de 
un átomo de hidrógeno que le es cedido por el ácido. De ahi, su facilidad 
para reaccionar con el ácido mineral, y su relativa dificultad para hacer­
lo con el ácido acético. 

Esta característica, y por consiguiente las mismas diferencias, las pre­
sentan todos los alcoholes primarios y terciarios, por lo que se pensó que 
seria conveniente, desde el punto de vista didáctico, llamar a los primarios 
simplemente alcoholes, y a los terciarios, hidróxidos de alquilo. 

Aún cuando en principio, la reacción de esterilicación sigue los mismos 
lineamientos generales,· se observan algunas diferencias, tanto en veloci­
dad de reacción, como en los límites que se alcanzan en el equilibrio, de 
unos alcoholes a otros y de unos ácidos a otros. En dichas diferencias in­
terviene la influencia de las cadenas, del número de carbones que las for­
man, y las inserciones que presentero. 

Se ha observado que de todos los alcoholes estudiados, el que tiene 
la mayor velocidad inicial d.e reacción, es el más sencillo de ell.os, ofrecien­
do al mismo tiempo, los limites de esterifícación más elevados. De ahí se 
deduce que mientras más se complica la constitución del alcohol, más di­
fícil es la esterificaci6n, o cuando menos se hace más lenta, a la yez que 
los límites no son tan altos como para el alcohol metílico. De 1a mismo 
manera las dobles ligaduras, la inserción .de grupos como el fenilo, las ar­
borescencias rebajan extraordinariamente la velocidad de reccci6n y los 
límites en el equilibrio, siendo mayor tal influencia, mientras más cerca­
nas se encuentren del grupo oxhidrilo. 

La tabla presentada a continuación, es una prueba de lo expresado 
arriba: 

Alcohol "lo de conversión K 
1 hr. limite 

Metílico 55.59 69.59 5.24 
Etílico· 46.95 66.57 3.96 
PropUico 46.92 06.85 4.07 
Butílico .46.85 67.30 4.25 
Alilico 35.72 59.41 2.18 
Bencílico . 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 l. 43 6.59 0.0049 
D!.metiletilcarbinol 0.81 2.53 0.00067 
Metildietilcarbinol 1.04 3.78 o .. oors 
Dimetilpropilcarbinol 2.15 0.83 0.00007 
Dimetilisopropilcarbinol 0.86 0.85 0.000073 
Fenol 1.45· . 8.84 .·0.0089 
Timol O.SS 9.46 . 0.0192 
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Esta tabla muestra los resultados obtenidos al esterificar diversos al-
coholes con ácido acético a 155°C. ' 

Con los ácidos r,e presenta un fenómeno parecido, sólo que afectado 
de otras caracteristicas, como se verá a continuación. El ácido más senci­
llo presenta la mayor velocidad inicial de reacción, que disminuye a me­
dida que se va complicando la constitución del mismo, en· tonto que los 
limites que se obtienen, a diferencia de lo que sucede en los alcoholes, 
crecen con el número de carbones en la cadena, así como con las arbo­
rescencias y dobles ·ligaduras. En la tabla siguiente se anotan los porcien­
tos de esterificación para una serie de ácidos orgánicos, con alcohol iso­
butílico a 155° C: 

.A.cid o % de conversión K 
l hr. limite .. 

Fórmico 61.29 64.23 3.22 
Acético 44.36 67.38 4.27 
Propiónico 41.18 68.70 4.82 
Butírico 33.25 69.52 5.20 
Isobutírico 29.03 69.51 5.20 
Metiletilcrcético 21.50 73.73 7.88 
Trinietilacético 8.28 72.65 7.06 
Dimetiletilacético 3.45 74.15 8.23 
Fenilacético 48.82 73.87 7.99 
Fenilpropiónico 40 .. 26 72.02 7.60 
Cinnómico 11.55 74.61 8.63 
Hidrosórbico 43.00 70.83 5.90 
Sórbico 7.96 74.72 8.74 
Benzóico 8.62 72.57 7.00 
p-Tolúico 6.64 76.52 10 .. 62 

Los datos de las tablas anteriores corresponden a esteriricaciones en 
las que los reactivos se encuentran en proporciones equhnoleculares; Te­
niendo en cuenta que esta· reacción siqu_e la Ley de Acción de Masas, po­
demos obtener limites más elevados haciendo variar las concentraciones 
de les reactivos. Aplicando esta ley a .l.a esterificación en proporciones equi:­
rnoleculares del alcohol etílico con el ácido acético, podemos escribir Ja 
dguiente ecuación: 

[E;ster] x [Agua] 
·--- = K- ---

x2 
(3) 

[Acido] x [Alcohol] O-x) 2 

Para este caso, K vale 3.96; por consiguiente, el rendimiento x, tiene un 
valor .de 66.7%. 

Si hacemos variar la proporción de los reactivos, tomando por ejem­
plo seis moléculas de alcohol por una ·molécula de ácido, podemos escri­
bir la ecuación (3} en la siguiente forma: 

u 
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x2 
----- 3.96 

(1-x) (6-x) 
que nos dá un rendimiento de 96.3 % . 

(4) 

Se pueden obtener resultados semejantes disminuyendo la concentra­
ción de alguno de los productos, o bien d~ los dos, tan pronto comO' se• for­
men. 

Hasta aquí se ha considerado la reacción sin la intervención de un 
agente catalizador. Desde luego, debemos considerar que el primer agente 
acelerador de la reacción,· es la temperatura, pues es bien sabido que pa­
ra un gran número de reacciones, y entre ellas la de esterificación, un 
aumento de lOºC se traduce en la duplicación de la: velocidad de reacción. 
Es por esto que todas estas reacciones se efectúan a elevadas temperaturas. 
Sin embargo, no es posible alcanzar ternperaturas extraordinariamente al­
tas, que permitirían velocidades de reacción muy elevadas, por ser los reac­
tivos y productos, compuestos generalmente volátiles, o cuando menos, 
de puntos de ebullición no muy altos. Por tal motivo, se hace necesaria la 
intervención de un catalizador. 

Entre la gran variedad de agentes que se han empleado, se pueden ci­
tar desde luego los ácidos fuertes, tales como el clorhídrico y el sulfúrico. 
El segundo es el que tiene más uso en la actualidad, tonto por ser econó­
mico como por haber ofrecido buenos resultados. La proporción en que 
entra el ácido sulfúrico es prácticamente indepandiente de la aceleración 
de la reacción, pues 'se ha demostrado que se producen casi los mismos 
resultados con pequeñas cantidades, que con proporciones mayores. Ade­
más, como se vió en: el Capítulo I, no es conveniente trabajar con cantida­
des fuertes de ácido sulfúrico. 

Para explicar acertadamente el mecanismo de la acción de este ácido,' 
se han aventurado muchas teorías, empezando con la que suponía que ac­
tuaba como de:::hidratador. Otra teoría que ha tenido bastante aceptación 
por ser más lógica, es la de' Williamson, que supone que la reacción tie­
ne lugar en dos fases: 

C 2H50H + H2S01 ----)o C2Hs.HS01 + H~O (5)_ 

C2H5HS04 + . CHJCOO'f:l -~ CH~COOC2Hs + H2SO~, (6) 

Teniendo en cuenta que la reacción con el ácido sulfúrico puede efec­
tuarse a temperaturas tales que la reacción (6) no puede tener lugar, Bo­
droux ha modificado .la ecuación de Williamcon tratando de ofrecer una 
explicación más satisfactoria: 

OH 

/ 
CH3-C + H2S04 

~ 
o 

--~ 
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OH 

I 
CHJ - C-OH 

\ 
·HS04 

(7) 



OH 

/ 
CH3-C-OH + C 2H&OH -~ 

\ 
HSO~ 

Como puede verse, estas teorías no han llegado a demostrarse plena­
mente, sucediendo lo mismo con todas las que tratan de explicar la catá­
lisis en la esteriíicación. 

En caso de usarse como catalizador algún ácido sulfónico, la reacción 
puede explicarse en la fcrrno siguiente: se supone que en primer lugar se 
forma un éster el.el ácido sullónico, que luego reacciona con el ácético dan­
do el r1cetato correspondiente y liberando el ácido sullónico original: 

(9) 

(10) 

La reacción (10) tiene lugar entre 140 y 150ºC. Para trabajar a tempe­
raturas más bajas, por ejemplo 125°C:, puede usarse el ácido betanmta­
len-sulfónico. En general los ácidos suliónicos presentan muchas ventajas 
sobre el ácido sulfúrico, pues no carbonizan, son solubles en los alcoholes 
y ácidos superiores y tienen una eficiencia considerable. La limitación de 
su empleo depende exclusivamente de su elevado costo. 

Tampoco ha sido posible,: definir con exactitud la forma en que actúan 
los sulfatos monosódico y monopotásico, al igual que otros sulfatos anhi­
dros, los de aluminio, níquel, zinc, manganeso, cobre. Acerca de los dos 
primeros se ha pensado que su influencia se deba exclusivamente a: la pre­
sencia de un hidrogcnión en su molécula, en tanto que los demás, por 
cristalizar con moléculas de agua, puede considerarse que obran corno des­
hidratantes, aunque en tal caso su efecto sería n~ús limitado. El hidróxido 
de plata fué usado por Shemiakyn con buenos resultados. Nieuwland em­
pleó fluoruros· de boro y de silicio. 

Mós adelante se hablará de la esteri!icación en fase gaseosa. Los ca­
talizadores empleados en tales condiciones de trabajo han sido principal­
mente óxidos, de thorio, zirconio, titanio, así corno la sílice gelatinosa, que 
por tener gran superficie de contacto, ha sido do los más favorables. 

Por último, se han aprovechado algunos factores que no son de carác­
ter químico, rara acelerar Ja osteri!icación. F1osdorf y Chambers. determi­
naron que con ondas sonoras de 1000 a 15000 vibraciones por segundo, se 
catoliza la reacción. La luz ultravioleta tcmbién se ha usado con éxito. 

Como quedó expuesto en el primer capítulo. es interesante hacer el 
estudio de la reacción en Ja !ese de vapor, ya! que es en estas condiciones 
corno se obtienen rendimientos muy elevados. Primero desarrollaré dicho 
estudio en una forma puramente teórica, comprobando después los resul­
tados obtenidos con los determinados experimentcrlmente pór algunos in­
vestigadores. 
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El estudio te6rico comprendBrá la determinación de los límites de tem­
peratura entre los cuales la reacción es posible, y en especial, los condi­
ciones en que los rendimientos son máximos. 

También se considerará la influencia del exceso de alguno de los reac­
tivos, y en general todas las variables que1 afecten al desarrollo de la reac­
ción. Todo ésto está íntimamente ligado con el estudio del equilibrio quí­
mico, para lo cual se cuentan como instrumentes principoles, los principios 
de la Termodinámica. Desde este punto de vista, la reacción de esterifí­
cación es de lo más interesa11te por ser una reacción clásica de equilibrio. 

Siguiendo un orden lógico, se hcrá en pr~rner tirmino el estudio de 
la posibilidad de la reacción. Fara e:;to es inctíspensoble hacer una breve 
referencia al concepto de la energía libre, que os una !unción relativamente 
nueva, introducida por G. N. Lowis. 

Cuando en un sistema se presenk1 b tc;:iclencia a efectuarse un cam­
bio espontáneo, se desarrolla un lrcl::o;o, que, .si so di::porw c~c t:n :mcco­
nismo adecuado, pucd~ oprovcchcnc'. El trabajo rn:'.Ix:r.10 posible w obtie­
ne cuando el proceso tiene iugc;r bajo la c:cción do fuerzas balanceadas, 
es decir, reversihlemente. Este trabc:;o está repressntado por la variación 
de la energía libre, cuando el proce~.;o se efectúa o presión y tempe::aturct 
constantes. Teniendo en cuenta que ln energía librn disminuye en d siste­
ma al pasar de un e:::tcc:-J a o1ro. ~.e r:sc1uce que un procc.>o f3e oíectuará 
s.,iempre que la váriación e!«~ la er:0v;ío '.'):ne sea. de signo negativo, en Wn­
to que. si: es positiva, no es siempe se~uro que se lleve al cabo dicho pro­
ceso. De este modo Dodge advierte que aún con valores de 10,000 posi­
tivo, paro la variación de esta funci6n, pueden efectuarse algunas reaccio­
nes, aunque esto depanderá más bien de los valores que ~;e estén conside­
rando. Independientemente de ésto, so considera que un sistema se encuen­
tra en equilibrio cuando la variací6n es igual a cero. 

Puesto que es preciso conocer la influencia que tiene la temperatura 
sobre Ja reacción, haremos uso de la siguiP.nte ecuación: 

bLW/T t-,H 
--------- (1 J) 

( bT) 'f 2 

p 

que expresa la variación de la energía libre con la temperctura. 

La aplicación de esta ecuación en la forma indicada, no es conveniente, 
por lo que debe integrarse. Para este fin, es preciso conocer los calores 
específicos a presión constante, en función de la temperatura para cada 
una de las substancias que intervienen en Ja reacción; estos calcres están 
representados por ecuaciones de la forma siguiente: 

Cp = a + b1' + cT2 (12) 

en donde a, b y e, son tres constantes caracterí:::liccs para cada uno de 
los compuestos considerados. En 1a literatura se encuentran algunos va-
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lores de esas constantes, p::ira cierto número de compuestos, no encontrán­
dose entre ellos los que interesan en este caso, por lo que habrá necesi­
dad de calcularlas por otro procedimiento, como se verá más adelante. 
Una yez que se han obtenido los calores específicos para cada uno de los 
reactivos Y productos, se aplica ,la ecuación de Kircho!f para encontrar la 
variación do la capacidad calorílica del sistema: 

f\Cp -- /\a + !::,, bT + L\cT2 (13) 

en la que: 

L:::.a = 
ll;\ ª·' llB :IB + ne o.e + no UD ( 14) 

L::,b = 11;\ b,\ nn hB + ne be + no bD 

Í:::.C= llA CA DB en + ne ce + no co 

siendo n el número de moles de los reactivos (1\ y D), o de los productos 
(C y D). 

El siguiente paso co1'.!sü:;tc en llevor las constcmtes obtenidas a la ecua­
ción que exprn~;a la varioción del contenido ele calor en !unción de k1 tem­
peratura, Y' que se ve a continuación: 

6.H = ü aT + liz !::. bT2 + 113 6 cT 3 + .6. H0 ( 15) 
.6.Ho es una constante de integración que se puede calcular conociendo el 
valor de 6.H a cualquier temperatura. 

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

~F = L\Ho - .6. aT In T - lfz 6 bT2 
- 1/6 .6. cT3 + IT (16) 

I es otra constante de integración que se puede determinar en la misma 
forma que la de la ecuación (15). 

El primer paso en este estudio, será calcular los calores específicos 
a presión constante, para lo~ reactivos y para los productos. Como quedó 
dicho antes, en la literatura no aparecen estos datos para los alcoholes y 
los ésteres, pero sí se cuenta con un método presentado por Bennewitz y 
Rossner, para calcularlos de acuerdo con la estructura de las moléculas 
orgánicas, en las que se incluyen siete tipos diferentes de ligaduras entre 
hidrógeno, oxigeno y carbono. Fugassi y Rudy simplificaron el método, y 
Dobratz lo mejoró en exactitud, añadiendo datos para ligaduras entre ni­
trógeno, azufre y halógenos. La ecuación de Dobratz es la siguiente: 

uR + - 2- + ~qCv + 
(17) 

siendo: 

a = número de liqoduras que permiten rotación libre (C-C ó C-0 en 
ésteres y éteres). 

:; q = número total de ligaduras de valen<:i-::::.:. 

i9 



C. Cn son funciones de Einstein. 
n = número de átomos en la molécula. 
·:'2 qCv ( o ~ qC!i ) es la suma de los productos del número de ligadu­

ras de un tipo dado, y el correspondiente valor de las íunciones de Eins­
tein para esa ligadura. 

Cv = calor especíiico o vclumcn constc.nte en cc.lorías gramo por gra­
mo mol, poi' grado centígrado. 

Las Junciones de Einstein se calculan do les frecuencias vibracionalos 
de las ligaduras, y por conveniencia se expresan como funciones de las tem­
peraturas por ecuaciones cuadráticas de la forma: 

Cu ( 6 Cs ) = A + B r + CT2 (18) 

A continuación se presenta una tabla de las constantes A, B y C petra 
r:ada uno de los tipos de ligadLi.ras que se pueden presentar: 

Ligcr. Free. u A Bxl03 Cx106 Frrc •· A Bxl03 cx10~ 
dura (cm: 1) (cm.- 1) 

c c 990 -1.090 6.000 -3.441 390 0.730 3.414 -2.577 
c - c 1620 -0.432 1.233 0.935 845 -1.lt\0 7.254 -4.!136 
c o 1030 -1.173 6.132 -3.555 205 1.461 1.633 -1.414 
c - o 1700 -0.324 0.724 1.308 390 0.730 3.414 -2.577 
e H 2920 0.229 -1.224 1.658 1320 -0.938 3.900 -1.342 
o H 3420 O.ISO -0.810 1.055 1150 -1.135 5.363 -2.740 

., 

Con esto puede encontrarse el calor específico a volumen constante. Co­
mo lo que se necesita es el calor específico q presión constante, el valor ob­
tenido con la ecuación ( 17) se transforma mediante la ecuación de estado 
de Berthelot, como se verá más adelante. 

Para este caso he elegido el estudio de la reacción entre el alcohol butí­
Iico y el ácido acético. El proceso seguido en. la aplicaci6n de las fórmulas 
antes citadas, es el mismo que se seguiría para cualquier otra esterificaci6n. 
Empezaremos por calcular los calores específicos ck los reactivos. Para el cl­
cohol butílico es como sigue: 

Fórmula desarrollada pc:a mostrar los tipos de ligadu:-as: 

H H H H 
1 l 1 1 

H-C-C-C-C-0-H 
1 

H H H H 

Características de la fórmula: 

n = 15; a = 4; ~q = 14. 

Si para abreviar llamamos W al término 3n - 6 - ~ q, tendremos: 
~q 
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W - 45 - 6 - 4 -- 14 = 1.5 
- 14 

aR 
- 2- = 2R = 3.975; 3R = 5.9625 

Tomando los datos de la tabla de constantes según el número y tipo de 
ligaduras se encuentran los términos para la ecuación de Dobratz: 

:?;qC,, 

9(C - H); 9 e v = 9( 0.229 --- i.224 x 10 3T + 1.658 x lo 6T2
) 

3(C -- C); 3 e., = 3(-1.090 + 6.ooo x 10 3T -- 3.441 x 10 6T2
} 

I(C - O); 1 e" = I(-1.173 + G.132 x 10 3T - 3.555 x lo 6T2
) 

1(0 - H); 1 c., = 1( 0.150 - 0.810 X 10 3T + 1.055 X 10 6 T2) 

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

::::; qC~ - -2.232 + 12.306 X 10 3T + 2.169 X 10 6T2 

En la misma forma se calcula el término ¿ q.Ce 
:;2q.Cb 

9(C - H); g cb ~-=.:::; 9(-0.938 + 3.900 x 10 3T - 1.342 x 10 6T2} 

3(C - C); 3 cb = 3( o.730 + 3.414 x 10 3T - 2.s11 x 10 bT2) 

i (C - O); i cb = 1( 1.461 + LG33 x io 3T - 1.414 x 10 1T6) 
ico - H); 1 cb = H-1.135 + 5.353 x 10 3T - 2.740 x 10 6'1'2) 

:2: qCb = -5.926 +52.338 X 10 3T -23.963 x: 10 6T2 

W:::a q.Cb = 1.5¿ q.C¡ - 8.889 -!-78.508 X 10 3T -35.945 X 10 6T2 

Susfüuyendo todos los valores encontrados, en la ecuación ( 17), se llega a 
un calor, específico a volumen constante, como se ve en kt ecuaci6n: 

(Cv) P = 0 = -1.183 + 90.814 x 10 3T - 33.776 x 10 6T2 

Por medio de la ecuación de estado de Berthelot, encontramos Cp: 

( 
81 p Te 3 _\ (19) 

( Cp )p::p = (Cv) p:o + R 1 + 3f X -p; X 'f'J} 
en la que Te es la temperatura crítica en grados Kelvin, y pe la presión 
crítica. 
Para el alcohol butílico, los datos críticos son los siguientes: 

Te = 560° K; pe = 48.4 atm. 
Con la ecuación (19): i 

( Cp )P=P = ( Cv )p:o + 1.9875 ( 1 + -~~ X 4~.4 X ~?) 
Sustituyendo el valor del calor específico a volumen constante y resclviendo: 

1.823 X 107 
. (Gp )p:p =- 0.845 + 90.814 X J0·3T - 33.776 X 10-6T2 + T 3 

21 



El término en T3 puede suprimirse para facilitar la aplicaci6n de la ecua­
ción de Kirchoff, ya que a elevadas temperaturas, su valor es muy pe­
queño. Entonces, la variación del calor e3pecífico a presión constante, con 
la temperatura, queda expresado por la ecuación: 

(Cp)p::p == 0.845 + 90.81•1 X J0-1T - 33.776 " 10-6T 2 (20) 
En Ja misma forma se calculan las capacidades calorífka~ para los 

demás compuestos que intervienen en la reacción, obteniéndose las siguien­
tes ecuaciones finales: 
Parci el ácido acético~-

( Cp Jp:; p = sJ152 + ªº 105 x 10-1T - 13 001 x 10·6T2 c21) 
Para el acetato de butilo: 

(Cp)p:;p = 2.479 + 124 .817 X 10·1T - 48.254 X 10·6T2 (22) 

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

(Cp)p:p 8.217 + 0.173 X I0·3T - 1.300 X 10·6T2 (23) 
Combinando las ecuaciones (13) y (1 11) con las (20)-(23), obtenemos lo si­
guiente: 

L:,Cp = 1.8388 - 2.529 X 10 3T + O.OGO X 10 6T2 (24) 
Llevando los valores de las constantes La, L'>b, y f::.c a la ecuación (15), 
nos queda: 

,6.H T = 1.8388 T - 1.265 X 10 3T2 + 0.020 X 10 bT3 + _6H0 (25) 

Para encontrar la constante de integración .6H0 se calcula un valor para 
,6. H Ta una temperatura dada'; éste se lleva a la ecuación y se despejcr 
,6. H0 • La determinación de 6. H'T se puede hacer a partir de los calores 
de formación de los compuestos a 18° C, que es como se encuentran en las 
tablas. De este modo encontramos el calor de reacción a l 8°C que no es 
más que .6 H'T con signo contrario. 

Es necesario que les calores de formación de los compuestos · conside­
rados sean para el estcdo deJ vapor, por lo que habrá que restar a los ca­
lores que can las tablas, los calores latentes de vaporización. En seguida 
se ven los calores de formación de los reacticcs y productos, al estado de 
vapor: 

Alcohol butílico: 
Acido acético: 
Acetato de butilo: 
Agua: 

6.H,a = 
6.H,o -
6H1a = 
6H,a = 

- 67,437 cal/gramo-mol 
-104,700 
·-119,180 
- 57,740 

Haciendo un sencillo balance de calor, encontramos ,6Hy a 18°C, o 291°K: 
f:,H T -= - 4,783 cal/gramo-mol 

sustituyendo en la ecuación (25) y r.lesc-eiando, se t:ene: 
,6H0 =- 4783 -- 1.8388 X 291 + O 001265 Y: ?.9l2 - O.O?. Y.' 10-6 

X 29!3 
,6.H0 = - 5,211 cal/gramo-mol 
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Entonces la ecuaci6n (25), se escribirá: 
L\H'T = 1.8388 T - 1.265 X 10 1T2 + 0.020 X 10 "T3 - 5211 (26) 
Con los datos de esta ecuaci6n pa~amos a la de la energía libre: 
L\F = 5211 - 1.8388 T ln T + 1.265 x lG 3T2 

- 0.02 x 10 6T3 + IT¡ (27) 
La determinación de la constante de integración I se hace en una forma 
semejante ci la de 6 H0 • Se necesita conocer un valor de 6 F a cualquier 
temperc1tura. Podernos encontrar este valor en función de la constante de 
equilibrio K, cuyo valor para la reacción en la fase líquida se puede ob­
tener de la literatura. Para este caso, encontramos que a 155°C, K vale 4.27. 
De acuerdo con la ecuación: 

6F . -RT In K (28) 
tenemos: 

i:J.f = -1.988 X 428 X 2.3 X 0.63 
de ahí que: 

b.F = -1233 cal/gramo-mol 
para la reaceión en la fase líquida. Como el dato se requiere para el es­
tado de vapor, el resultado obtenido debe transformarse; para ésto se cal­
cula la energía libre de vaporización para cada uno de los reactivos y pro­
ductos, de acuerdo con la siguiente ecuación: 

¿\Fv = RT In E!__ (29) 
Pa 

en la que p 1• es la presión dG' vapo1~ del compuesto al estado líquido, y P21 

la presión al estado de vapor a la temperatura considerada. 
Para el acetato do butilo, tendremos lo siguiente: 

760 
D,Fv = 1.988 X 428 X 2.3 X log 2130 

6Fv = -876 caljgrarno-rnol 
En la misma forr:ia se colculan las demás, obteniendo: 

para el ácido acético, 
para .el butanol, 
para el agua, 

Haciendo un balar.te, se 
ele estado: 

üfv = -'-770 
6Fv = -1280 
.6Fv = -2053 

obtiene el cambio de energía debido al cambio 

6Fv = 879 cal/gramo-mol 
Este vc::lor se le resta al encontrado para Ja reccción en fase líquida, y en­
tonces tendremos 6 F 155 ¡:-ara el estado de vapor. Se lleva este valor· a la 
ecuación (27), y se despeja I: 
6 F 155 (g) = -1233 - 879 = - 2,112 ·cal/gramo-mol 
Con la ecuación (27): 
-2112 = -521 l-l.8388x428x2.3x2.631 + 0.001265x4282 

- 2xl0-6x4283 

+ 428 I 
De donde: I = 17 .82 
De tal manera, que la ecuación de la energía libre es: 
¿F = -5211 - 1.8388T ln T -t 0.0012GS T2 - 2xl0 6T3 + 17.82 T (30) 
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Con la variación de la energía libre lijaremos los límites de tempera­
tura entre los cuales es posible la reacción. 

De acuerdo con el concepto expuesto anteriormente, la reacción sé 
encontrará en equilibrio cuando la variación de la energía libre sea igual 
a cero. La temperatura a la que! ésto tiene lugar se calculará con .la ecua­
ción (30), igualando todo el segundo miembro con cero. La ecuación se re­
suelve por tanteos; para hacerlo en una forma más sencilla se recurre al 
método gráfico. De esta manera se obtiene una temperatura de '/95° K a la 
cual la reacción se efectúa comparativamente, en menor proporción. Por 
consiguiente, esta temperatura será uno de los límites que se buscan. El 
límite inferior estará dado por la temperatura de ebullición de la mezcla 
de reactivos, puesto que deben introducirse a la cámara de reacción al 
estado de vapor. Para nuestro esterificación, será una temperatura muy 
pró:P.mo a los 120°C, suponiendo que se trabaje bajo una presión de 760 
mm. Los valores de la energía libre serán mayores mientras más baja sea 
la l.::imperatura. 

Otro aspecto interesante de este estudio, e íntimamente ligado con 
la energía libre, es el relativo a la determinación de Ja constante de equili­
brio. Con este fin, ligamos las ecuaciones (28) y (30): 
-RT ln K = -5211' -1.8388 T In T +0.001265 T2 -2xl0-ªT3 +17.82 T · 
Transformando el logaritmo natural y despejando a log K, se tiene la va­
riación de la constante de equilibrio con la temperatura para la reacción 
en el estado de vapor: 

log K = l].~.!_ + 0.4024 In T - 0.2764xl0-4T' + 0.4376x10- 0T2 - 3.9 · {31) 

Con objeto de hacer menos laborioso el cálculo de K a diferentes tem­
peraturas, se calcula a continuación una tabla que permite trazar una cur­
va en la que se pueden ieer esos datos en una forma más cómoda: 

T ªK log K K 

373 1.4387 27:42 
400 1. 2542 17.96 
450 0.9507 8.93 
500 0.7420 5.51 
550 0.5614 3.64 
600 0.4058 2.37 
650 0.2803 1.91 
700 o .1781 l. 51 
750 0.0763 1.19 
795 0.0035 l.00 

Estos valores se qrafican en papel logarítmico; obteniéndose una cur_ 
va que facilita la localización de los datos: El eje de las abscisas represen­
ta los valores de K, y el de las ordenadas, los de 'r en grados Kelvin. {Fig. 1). 

Basándonos en todo lo expm~sto hasta aquí, podemos abordar el· es­
tudio de la influencia que sobré ei equilibrio, y en particular sobre los ren­
dimiAntos, tienen la concentración de los reactives y el exceso de alguno 
de ellos. 
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Considerando une reacción cualquiem representoda. por: 

bB + cC + .... = rR + sS + .... 
el equilibrio para esta: reaccién estará expresado por la ecuación: 

~Rl:._J_~;;J_•_ - -~/no +ne+ ... + º. R +ns •.. + n1Jtr+•·l·.l·íc+b .. l 
( DB )b. ( De )e - Kr \ -- · P ·-- -·---

Esta ecuación general 8e simplifica considerablemente parce nuestro caso, 
pues siendo los coeficienter; "r", "s", "b" y "c", iguales a la unidad, el ex­
ponente de la expresión Bncerradc. en 0.l paréntesis angular sa hace igual a 
cero; toda la expresión se hace igual a uno. Además, la relación de los coe­
ficientes de actividad Kr, tiene un valor muy próximo a Ja unidad por tra­
bajarse a presiones ordinarias. Entonces Ja ecuación queda reducida a: 

( DR )t • ( ns )5 

(n~)b • ( De e ) 
= K 

Usando los índices: A para el ácido acético, B ¡:;ara el butanol, E paro: el és­
ter y W para el agua, tendremos: 

__ DE _l!._\Y__ = K 
DA ns 

(32) 

Con esta ecuación, conociendo los valores de K para determinadas tem­
peraturas mediante el uso de la gráfica, o bien de la ecuación (31), pode­
mos encontrar los rendimientos que se alcanzan haciendo variar la. concen­
tración de los reactivos o Ja proporción en que se encuentran. Considere-
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mos en primer lugar la i!1Huencia de las concentraciones: aunque se pue­
de disponer de ácido acético anhidro, suele emplearse en estos casos, áci­
do de concentraciones muy bajas, hasta de 8% en peso,. cuando proviene 
de la fermentación del alcohol etílico. El agua contenídci: en este reactivo 
indudablemente influirá en el grado de la esterificación, pues ya se expli­
có que siendo el agua producto de la reacción,, ocasiona que se alcance 
el equilibrio con mayor rapidez sin que se logre una transformación satis­
factoria. Por otra parte, el butano! es peco miscfole con el agua, por lo, que 
supondremos que sólo contiene un 2~/º' como generalmente sucede. 

Por lo que respecta al acético, limitaremos nuestro campo a concen­
traciones comprendidas entre el 60 y el 100 'Yo, pues con concentraciones tan 
bajas como k1 antes mencionada, no es conveniente trabajar en la reac­
ción en fase de vapor. 

Supondremos la esterificación de ácido acético de GO % con una can­
tidad equivalente de butano! de 98% en peso. Tomando como base del 
cálculo 100 kg. de butano!, tendremos: 

Moles de butano! ................. . 
Moles de aguG del alcohol ......... . 
Moles de ácido acético ............ . 
Moles de agua del ácido .......... . 
Moles totales ...................... . 

Fracción molecular del alcohol: 

Fracción molecular del ácido: 

Fracción molecular del agua: 

98 : 74 .08 
2 : 18 

79.3 : 60 
52.8 : 18 

1.321 X 100 
5.681 

1.321 X 100 
5.681 

? íJ39 X 100 
--~68_1_ 

l. 321 
o .111 
1. 321. 
2.928 
5.G81 

23.27 

23.27 

53.46 

La composición de Ja mezcla al llegar al equilibrio químico, será de m~uer­
do con .los rendimientos obtenidos Para calcularlos, tomamos como base, 
100 moles de la mezcla en esas condiciones; la composición se ve en se­
guida: 

Moles de éster (nE) .................... . 
Moles de agua (n W) .................. . 
Moles de ácido (nA) ................... . 
Moles de alcohol (nB) .................. . 

llevando estos valores a lcr ecuación (32): 

1( _ 23.27 X (23.27 X -j- 53.46) 
- (23 .27) 2 (1 - x)2 

26 
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La resolución de esta ecuación se muestra en forma detalladcr en le¡ 
tabla siguiente: 

(l) {2) (3) {4} (S) (6) (7) 
x% 23.27 X (l)-f--53.46 (1) (2) (1 ~ x)2 (4)543. 4 T K 

25 5.82 59.28 344.G 0.5625 305.5 1.129 765 
30 G.995 G0.41 421. 5 o .49 266.0 1.585 689 
40 9.33 G2. ·79 584.0 0.36 195. '1 2.990 S78 
50 11. 65 65. 11 760.0 0.25 135.9 5.590 499 
60 L1. 98 G7.14 941. 8 o. 16 87.0 10. 820 435 
65 15. J 3 68.59 1039. 1 o .1225 6G.G 15.600 420 
68 15.82 GD.28 1097.2 o. 10?.3 55.S 19.'/32 387 

Como se puede. observor, trabajando con ácido ccélico de fJC % en pe­
so, el rendimiento máximo que se puede alcanzar es de 68 % , C\ 887°K. Si 
consideramos que ol límile de temperatura es de 392°K, aproximadamente, 
cloduciremos que el rendimiento es un 1JOCO ink:rior el indicado en la tabla. 

En lo misma formo se calculen los rendimientos ¡::::ara las esteri!icacio .. 
nes con ácido de concentraciones Sl1periorcs. Los resultados se represen­
tan en la qrá!ica do la Jiqura 2, y ode1w'°;f; lo. tcbla siguiente muestra ·un 
resumen de los datos obtenidos: 
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Concentraci6n del ácido 

x% 75% 60% 100% 

Temperatura en Grados Kelvin 

25 765 
30 689 
32 775 
40 578 669 

. 50 499 561 755 
60 435 479 600 
65 420 
68 387 
70 405 487 
75 381 
80 401 

De esta manera se demuestra que Jos rendimientos se mejoran nota­
blemente cuando ce trabaja con ácido acético de altas concentracione3 
lográndose con acético glacial, una transformaci6n suoeiíor al 80 % . 

Siguiendo el mismo sistema, determinaremos la influencia de la pro­
porci6n en que se encuentran los reactivos. En todos los casos se conside­
ra el butanol en exceso, representándose la proporci6n por la rielación 
B/ A. Los datos tabulados a continuaci6n corresponden a los rendimien­
tos logrados con las relaciones de butano! a acético indicadas: 

Relaci6n de Butano} a Acético 

x% B/A=l B/A=2 B/A=3 B/A=S 
Temperaturas en Grados Kelvin 

50 755 
60 600 
70 487 693 797 
80 401 568 650 759 
85 512 
90 453 512 583 
95 483 
96 3'75 
97 394 
98 404 

Estos valores estéin representados gráficamente por las curvas do la 
fig1;1ra ;3, erl la que, al igual que la figura 2, el eje de, las abscisas corres­
ponde a las .temperaturas en grados Kelvin, y el de lm; ordenadas, a los 
rendimientos obtenidos. 

En este caso, puede verse que el exceso de uno de los reactivos fa­
vorece extraordinariamente el desarrollo de fo reacción, pues mientras que, 
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trabajando en proporc1on equimolecular, el maxnno rendimiento posible 
no pasa del 82%, con una relación B/A igual a 5, se alcanzan rendimien­
tos superiores al 98 ~/º. 

Entonces, según los datos de las1 dos últimas tablas, llegamos a: la con­
clusión de que las conversiones más elevadas se obtienen trabajando con 
reactivos de altas concentraciones y permitiendo un exceso considerable 
de aiguno de ellos. 

Resultados semejantes a los obtenidos teóricamente, han sido logrados 
por un gran número de investigadores, entre los que se pueden citar a 
Milliqan, Chappel y Heid que encontraron a l 50°C, un 89.6 % de esterifi­
cación con una mezcla equimolecular de etcmol y ácido acético. En su re­
porte, señalan que tienen la certeza de no haber llegado al equilibrio. 
Edgar y Scbuyler midieron el equilibrio para la misma reacción por el 
método de anáEsis por destilación, obteniendo un 79 a 84 % de éster a 75°C, 
calculando que al equilibrio le correspondería un 95 % de esterificación. 
Posteriormente, W. Swietoslawski y S. Poznanski usaron un método semejan_ 
te, encontrando una constante de equilibrio con valor de 59, que corresponde 
a un 88.5 % ele esterificación. Tuvieron la creencia de que en• la fase gaseosa, 
los rendimientos en ·el equilibrio no estaban influenciados por la compo­
sición de las mezclas, pero no !es fué posible comprobarlo, debido a que 
el catalizador adsorbe apreciables cantidades de reactivos y productos 
en cantidades desconocidas. La porción que pasa al través de él, puede 
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no representar el verdadero equilibrio. Se ha tratado de evitar lo más po­
sible tal deficiencia, pasando la mezcla durante largo tiempo a velocidad 
unifon:i."!. hasta que la composición se mantiene constante. 

A cualquier temperatura, el paso rápido de la mezcla, dá esterifica­
ciones relativamente bajas; conforme lo velocidad se baja, la concentra­
ción del écter sube. 

Para comprobar efectuaron la reacción en sentido inverso, con una 
mezcla de acetato ele etilo y agua. Las muestras para los análisis las re­
cogieron en frascos rodeados con hielo seco, para evitar pérdidas por vq­
latilización. Muchas de las titulaciones de ácido libre fueron comproba­
das por saponificación del éster. A c:ontinuGcióri se ve uno tabla en la 
que anotaron lo siguiente: en la primera columna, las temperaturas; en la 
segunda, el porciento de éster formado operando con una mezcla de áci­
do y alcohol; en la tercera, el porciento do éster obtenido operando en 
sentido contrario, o sea con una mezcla ele ccetato ele etilo y agua; en la 
cuarta columna, la diferencia entre las dos anteriores; en la quinto se da 
el promedio, y en la sexta los valores correspondientes a la constante de 
equilibrio. 

Temperatura JUc.-ácido Ester-agua Diferencia Promedio R: 
D e % 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.l 12.7 
300 74.2 75.5 1.3 74.9 8.9 

Puede observarse que los datos de esta tabla están perfectamente de 
acuerdo con los obtenidos termodinámicamente para el caso de la esteri­
ficación del alcohol butílico, que también a elevadas temperaturas presen­
ta los valores de conversión más bajos, los cuales aumentan a medida 
que baja la tem¡;,'eratura. Los valores de la constante de equilibrio son 
también proporcionales a los obtenidos para el acetato de butilo. 

A pesar de presentar la notable ventaja de los altos rendimientos, la 
esterificación en fase de vapor no ha tenido aplicaciones industriales, sino 
que únicamente se ha limitado a experimentaciones 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 reactivos al estado de vapor, y la velocidad extraordinaria­
mente baja que debe tener la mezcla. al pasar sobre el catalizador con el 
fin de obtener altos porcientos de conversión. Esto lógicamente, ocasiona 
que la operación llegue a ser incosteable, sobre todo teniendo en cuenta 
que se puede eíectuar la reacción bajo condiciones más favorables, pcr 
métodos diferentes, como se verá en les capítulos subsecuentes. 
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CAPITULO III 

LA DESTILl\CION EN EL PROCESO DE ESTERIFICACION 

Al introducirse la destilación en el proceso de esterificací6n, no se ha 
hecho otra cosa que aprovechar una propiedad presentada por ciertas 
mezclas, llamadas azeotrópicas, de destilar a una temperatura constante y 
con la msima composición, mientras no se varíe la presión de trabajo, Se 
les ha dado tombién el nombre de mezcla~ do punto de ebullición constan­
te, por tal motivo. Debemos considerar dos aspectos diferentes en la apli­
cación de esta operación, pues no siempre presenta las mismas caracterís­
ticas: se puede dar el caso de la formación de una mezcla homogénea, 
que es a la que en realidc:d corresponde el nombre de azeotr6pica en el 
sentido estricto de la palabra, o bien se puede formar una mezcla hete­
rogénea, con dos fases líquidas, que por presentar el mismo fenómeno de 
tener una temperatura ele ebullición constante, recibe igual nombre. 

Dentro de estos dos aspectos, podemos considerar dos modalidades en 
kt forma de emplear la destilación azeotrópica. La primera de ellas co­
rresponde a la destilación de mezclos azeotr6picas formadas en el seno mis­
mo de la reacción, como sucede en el azeótropo ternario formado por al­
cohol, éster y agua. La otra modalidad consiste en la destilación de und 
mezcla de punto de ebullición constante, constituída por componentes pro­
pios de la reacción, y clgún componente extraño a ella, introducido con 
el fin de formar el compuesto azeotrópico. 

Antes de explicar detalladamente el proceso seguido en la esterifica­
c;ón, es necesario hacer referencia al comportamiento de las mezclas azeo­
trópicas, tanto homogéneas corno heterogéneas, en relación con las solucio­
nes ideales. 

Como es bien sabido, les soluciones ideales presentan tres caracte­
rísticas esenciales, a saber: 1) al mezclarse, no sufren variación en su vo­
lumen, o si ld sufren, es muy pequeña; 2) su energía interna no debe ex­
perimentar ningún cambio cuando se efectúa la mezcla; y 3) la presión 
total. de vapor es una función lineal de la composición. Como consecuen­
cia de la tercera característica mencionada, estas soluciones siguen la ley 
de Raoult, que se deduce de 102 conceptos que se exponen a continua­
~ión: 
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Cuando se introduce una substancia disuelta o soluto en un líquido 
volótil, se abate la presión de vapor del líquido si el soluto no es volá­
til, o bien, se abate la presión r-arcial de vapor del solvente si el soluto 
es volótil. Se ha encontrado que el crbatimionto do lo presión de vapor 
para soluciones ideales es proporcionol o la fracción molecular de la subs­
tancia disue'.ta, y la relación pur::de expresarse por la ecuación: 

p = P.x (33) 
en la que: 

p = presión parcial del solvente 
P = tensión de vapor del solvente puro. 
x = fracción molecular del s0lventc en la mezcla. 

Esta; es la ley de Raoult. El empleo de esta ley para calcular las presiones 
parciales del solvente en cualquier solución, se limita a su aplicación a 
soluciones diluidas, generalmente de concentraciones inferiores al 5 "lo de 
c;oluto en solución. En algunos casos, por ejemplo en las mezclas de ben­
ceno y tolueno, se puede aplicar aún a concentraciones bastante altas, 
mientras que en otros, tales como las mezc1as de etanol y agua, no se 
aplica prácticamente a ninguna concentración. Esto es aún más marcado 
si el soluto es un electrolito, pues se aumenta el abatimiento de la pre­
sión de vapor, a consecuencia. de Ja ionización del material disuelto. Como 
puede verse, su aplicación se encuentra bcstante restrinqida, por fo que 
se ha hecho necesario el uso de otras leyes que tengan límites de aplica­
ción más amplios. 

Existe otra regla para las sclucíones, semejante a la ley de Raoult, 
conocida como ley de Henry, que exprescr quo la presión parcial ejerci­
da sobre la mezcla por un solnto volátil disuelto en un solvente, es pro­
porcional a la fracción molecular del soluto en la solución, o sea: 

p = K.x (34) 
en donde: 

p = presión de vapor del soluto 
K = constante de proporcionalidad 
x = fracción molecular del soluto en solución. 

Si la constante K tiene el mismo valor que la presión de vapor del soluto 
puro a la misma temperatura, la ecuación (34) se convierte en la expre­
sión de la ley de Raoult, que es, por lo tanto, un caso límite de la ley de 
Henry. Sin embargo, es poco común que una mczc~a de dos componentes 
volátiles siga la ley de Raoult para todas sus concentraciones, por lo cual 
la constante K. generalmente es diferente de P. La variación de concen­
traciones en que la ley de Henry es aplicable, tiene un límite superior com­
prendido entre el 5 y 1 O~{. de substancia disuelta. Como puede verse, las 
leyes de Raoult y de Henry :::.e aplican a concentraciones muy grandes o 
muy pequeñas, respectivamente, no existiendo leyes fü:.icas para concen­
traciones intermedias. por lo que deherá recurrirse a datos determinados 
experimentalmente. En algunos casos es posible derivar ecuaciones que 
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se adaptan a esos datos con bastante exactitud entre los límites que no 
siguen las leyes de Raoult o de Henry. Una dei estas ecuaciones es la ley 
de Duhem~Margules, que relaciona las presiones parciales de los compo· 
nentes de una mezcla binaría, con sus fracciones moleculares. Esta ecua·· 
ción se expresa así: 

siendo: 

d ln p, 

d ln P2 

1-x 

p, =1 presí6n parcial del componente más volátil 
p3 = presi6n parcial del componente menos volátil 

(35) 

x == fracción mol del componente más volátil en la fase líquida 
1-x = fracción mol del componente menos volátil en el líquido, 

Todas lC!s leyes citadas hcsta aquí, pueden cplicorse a soluciones ideales, 
o bien a :::olucionen cuyo cor::iportamiento no se aparta considerablemente 
del de aquellas. 

Para el caso ele mezcles azeolrópicas homogéneas, en que la desvia­
ci6n es mcyor, se ha aplícodo con buenos resultados, una ley em¡::frica 
cr.::.e rige a uno de los componentes, y que está dada por la expresión: 

p 1 = P 1.x 0 

en la que "a" es una constante. 
{36) 

Mediante el empleo de la ecuación de Duhem-Margules, se puede en­
contrar el valor do Ja presión p::trcial del componente menos volátil, com­
binándola con la ecuación (36). De esta manera, tendremos: 

d ln Pt 
~ a P1 x9

•
1 dx adx 

P1 --r-i-x"-- x 

dr2 ----, 
P2 

d In P2 

Llevando estos valores a la ecuación (35): 

a dx 
X 

P2 

-x 
X 

Separando variables y simplificando, tendremos; 

dp2 a dx 

P2 1-x 

que al integrarse queda en la siguiente forma: 

ln P2 = a ln {1 - x) + K 
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en donde K, es una constante de integración .. Esta ecuación se puede es­
cribir también de esta manera: 

In P2 = ln K (l--, x)º 

Eliminando logaritmos: 

Pi. = Ki {1-x)º 

(37) 

(38) 

Teniendo en cuenta que la presión total P'I' es igual o: la suma de las pre­
siones parciales de los componentes, p 1 + p2 , en este caso podemos es­
cribir: 

(39) 

Según ésto, podemos darnos cuenta de que la presión total no es !un­
ción lineal ele la composición, como sucede en las soluciones ideales, si­
no que para un valor determinado de "x", la presión total deberá tener 
un valor máximo o mlnimo, que puede calcularse derivando en la ecua­
ción (39), la presión con respecto a la fracción molecular, e igualando 
con cero: 

dPT 
dX 

de donde: 

a Pt xa·I dx - a Ki (1 " x)ª·1 dx o (40) 

P1 xn-1 .,, K 2 (1 - x)a-1 (41) 
De acuerdo con las ecuaciones (36) y (38), podemos escribir lo siguiente: 

P1 xn-t = _E.!_ 
X 

y 

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

X l -X 

de. la que podemo$ despejas 
p, 

a "x": 

X :::::: --­

P 1 + Pz 
o sea que 

(42) 

(43) 

Por otra parte, se sabe que ,la reladi6n de las presiones parciales de los 
componentes en el estado de vapor, es igual a la relación del sus fracciones 
moleculares en el mismo estado, de tal manera que: 

P1 Y 
-=--- o sea que (44) 

P2 l - Y 
siendo: 

y = fracción molecular del componente más volátil al estado de vapor 
1 - y = fracción molecular del componente menos volátil al estado de 

vapor 
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Combinando las ecuaciones (43) y (44), encontramos que: 
X = y (45) 

Esto significa que cuando se ha alcanzado un punto máximo o mínimo 
para la presión de vapor, la composición del vapor en equilibrio con el 
líquido, es'. exactamente igual a la de éste, por lo que no habrá enriqueci­
miento en el componente más volátil, no teniendo lugar, por lo tanto, rec­
tificación alguna. Entonces, la mezcla azeotrópica se comporta como un com­
ponente puro, pues no cambia ni su temperatura ni su composición . 

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

npoJI 

--·-·-··-----' 
1ü;1n¡x,1sició't1 Composicion 

Fig, 4.-Diagramas Presión-Composición para mezclas azeotrópicas. 

Como vimos en párrafos anteriores, y de acuerdo con la ecuación (39), 
la presión total de las mezdas azeotrópicas tiene la particularidad de pa­
sar por un máximo o un mínimo, al variar la composición, así que siem­
pre que se encuentren curvas de este tipo, corresponderán a mezclas de 
punto de ebullición constante. Estas curvas estém representadas en la fi­
gura 4, perteneciendo la primera de ellas a soluciones con presión de va­
por máxima, y la segunda, a mezclas de punto de ebullición, constante con 
presión de vapor mínima. 

7ip:> I 

~~..,.....,..-¡ 
Comoosicioí1 

I 

Tipo .11' 

~ 
e----. -. --;.--
• Olf1fOSi.CJ(~<'1 

· Fig. 5.-Diagramas Temperatura-Composición para mezclas azeotrópicas. 
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Ya que la temperatura está íntimamente ligada con la presión de va­
por, podemos trazar las curvas correspondientes a la variación de la tem­
peratura con la composición, (figura 5). Se observará la gran semejanza 
con los diagramas de la figura 4, notándose como única diferencia, la po­
sición de estas curvas, debido a que, a un máx1mo en el diagrama "p-x" 
le corresponde un mínimo en la variación de las temperaturas, y vicever­
sa. En las gráficas de la figura 4, las curvas superiores relacionan presión 
Y composición para el líquido, en tanto que las inferiores se refieren a la 
fase de vapor. En los diagramas "t-x", sucede lo contrario. 

En las gráficas de equilibrio de las composiciones de la fase líquida, 
con las de la fase de vapor, las curvas cruzarán a la diagonal en los ¡pun­
tos correspondientes a un máximo o un mínimo de presión o temperatura, 
ya que dicha diagonal representa puntos de composición idéntica en am­
bas fases. Esto puede verse en la figura 6. 

C()mpwicion lú¡llido 

Fig. 6.-Equilibrio Vapor-Líquido. 

Hemos considerado hasta aquí, todo lo relacionado con las mozckts ho­
mogéneas de temperatura de ebullición constante. Ahora nos referiremos, 
en una forma completamente general, al comportamiento de las mezclas 
heterogéneas que presentan el fenómeno de azeotropismo. 

Supongamos que tenemos un líquido. puro A, al que le añadimos pe­
queñas cantidades de otro líquido B manteniendo la temperatura constan­
te; al principio B se disuelve en A !ormando una sola fase líquida. Confor­
me! continúa ld adición de B, se alcanza un punto en el cual ap:::irece otrd 
fase líquida. 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 fijarán también ld< presión y la composición de las tres fases. 
Las fases líquidas serán soluciones saturadas de un componente en el otro, 
así que una adición posterior de B, determinará solamente una variación 
en las cantidades relativas de las dos fases líquidas. Cuando la composi­
ción total de la masa líquida alcanza a la correspondiente a una solución 
saturada de A en B, una nueva cantidad de B, determina la desaparición 
de una de las dos fases, la solución de B en A. 
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La compos1c1on de las dos soluciones saturadas, varia con la tempe­
ratura. A medida que la temperatura aumenta, las dos fases líquidas se 
aproximan una a la otra en sus composiciones, hasta que finalmente lle.J 
gan a ser idénticos, por lo que, arriba de esa temperatura sólo existe una 
fase líquida. A la temperaiura y composición a las cuales sucede esto, se 
les llama punto critico, análogo al punto crítico donde el líquido y el va­
por llegan a r:.er idénticos, en un sistema unicomponente. Este comporta­
miento está representado por la íigura 7, que muestra como la composición 
de las tres fases coexistentes, cambia con la temperatura. Puesto que só­
lo hay un grado de libertad, es claro que la presión no es una variable 
independiente, sino que ccmbia de ccuerdo con la temperatura. 

'~ o .... 

A 

compos/cion 
Figura 7. 

1"vo;t f3!J Gomposicion 100 './' 

Figura 8. 

En la destilación d& sistemas líquidos parcialmente miscibles, es intere­
sante hacer el estudio correspondiente al equilibrio de las fases líquidas 
con la fase vapor, En las figuras 8, 9 y 10, se muestran diagramas "p-x" a 
temperatura constante. r 

En. la figura 8 se presenta el caso en que¡ la presión de vapor ]'.Xlfa las 
tres fases en equilibrio, es mayor que la presión de vapor de cualquiera 
de los componentes. En esta figura tenemos que: 
AB = curva de presión de vapor del líquido no saturado, rico en el com­

ponente B. 
AC = composición del vapor en equilibrio con el líquido cuya composi­

ción varía sobre AB. (Las líneas horizontales como JK, relacionan las 
fases líquida y gaseosa en equilibrio). 

ED = curva de presión de vc¡::or del líquido no saturado, rico en el com­
ponente A. 

EC = curva de la composición del vapor en equilibrio con el líquido re­
presentcrdo por ED. (La recta HI es semejante a la: recta JK). 

PLlnto B = solución rica en B, saturada con A 
Punto D = solución rica en A, saturada con B 

Todas las composiciones del sistema: total localizadas entre B y D, pro­
porcionarán dos fases líquidas con las composiciones representadas por 
esos puntos límites, y una fase vapor con lct composición invariable C. 
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La figura 9 representa el equilibrio en que la pres1on de vapor para 
las tres foses tiene un valor intermedio entre las presiones de vapor de 
los dos componentes, puros. AB y CE son los curvas de presión de vapor de 
los líquidos no saturados, y AD1 y DE son las curvas para las fases de va­
por coexistentes. Los líquidcs saturados representados por B y C, están 
en equilibrio con la composición de vapor correspondiente a D. 

A 

10,11.ei C.:;rnpasicio'n 1007.A ICJ'/.f3 Cornposicion JOó~A 

Figura 9. Fig. 10. 
También puede haber máximos o mínimos en las curvas de presión de 

vapor de una. de las fases líquidas no saturadas. En la figura 10 se mues­
tra un máximo en la presión del vapor en equilibrio con e.l líquido no sa­
turado, rico en A. 

En la misma forma que se vió para las soluciones homogéneas, po­
demos, para este caso, determinar la relación entre las temperaturas y las 
composiciones, siendo ésto más importante en la destilación, desde el rnó­
mento en que casi todas las operaciones se efectúan a presión constante. 
El diagrama "t-x" para mezclas correspondientes al primer caso, mostrado 
en la figura 8, se ve a continuación. Los campos están claramente defini­
dos en la figura, por lo que, siendo semejante a los diagramas de presión 
contra composición, no es necesc:rio hcccr otra explicación. 

[....,......_,__. ___ ,---=1 
!Ot>%13 Compo:,;icfon tdf.)7..A 

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

Es lógico, por iodo lo expuesto anteriormente, que las mezclas hetero­
géneas experimentcm una desviación aún mayor que las homogéneas, con 
respecto a las soluciones ideales. Existe una ley, dada por Porter, que se 
aplica a uno de los ccmponentes de estos sistemas, y sirve como en los 
casos anteriore:;, pera ligar la presión parcial del componente, con su frac­
ción molecular. fa:td ecuo:ción se e;:presa así: 

P1 P1 xeb (1-x) (46) 
en la que "b" es uncr con::;tante. Apli.ccmdo la ley de Duhem-Margules y 
operando en la misma forma que para las mezclas azeotrópicas homogé­
neas, se llega o los siguientes ecuociones: 

P2 = P2 (1-x) eh" (47) 

La presión total P T, "stará dada por la expresión: 
PT Pt xeb< 1·"> + Pz (l-x)ebx (48) 

Si "x" tiende a cero, en soluciones diluídas, las presiones pcrrciales toman 
los valores siguientes: 

P1 = kx (49) 
P2 = P2 (1-x) (50) 

siendo en la ecuación (49), k = P1 eb. 
Si por el contrario, "x" tiende a la unidad, tendremos: 

P1 = P1 X (51) 
P2 = k (1-x) (52) 

en la que k = P2 eb 
De aquí, podemos deducir que en las mezclas de componentes parcial­

mente miscibles, se aplica la ley de Raoult al compnnente que se encuen­
tra en mayor proporción, mientras que el que está en menor cantidad, si­
gue la ley de Henry. Con esto hemos ligado las presiones parciales con 
"x" para valores de ésta, muy próximos a cero o a la unidad, pero falta 
conocer una ley que se aplique a valores intermedios. Conociendo los va­
lores de "b", P1 y P2 para una temperatura determinada, se puede grafi­
car PT contra "x" usando la ecuación (48). Puede verse que a esta ecua­
ción también corresponden curvas con máximos d mínimos, lo que se mues­
tra en los diagrarnas de las figuras 8. 9 y 10. Veamos en qué forma se cons­
truyen esas curvas. 

Consideraremos el caso de dos componentes parcialmente miscibles, cu­
yos límites de miscibilidad para la temperatura considerada, se represen­
tan por x, y X2 que corresponden a los puntos B y c de la figura 13. Como 
ya qued6 demostrado, la ley de Henry se aplica al componente que está 
on menor proporción. Refiriéndonos primero al componente más volátil cuan­
do su fracción molecular tiene un valor próximo a cero, y considerando que 
tiene una volatilidad normal, ésto es, que K = P1, la recta representativa 
do la lev de Henry tendría como ecuación P1 = P1 x. La gráfica sería la 
recta OP. 
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Vamos a suponer que este componente tenga una volatilidad anormal­
mente alta, o sea que K es mayor que P 1 • Su recta representativa forma­
rá con la horizontal, un ángulo mayor que el formado por OP, indirono:o­
se en la gráfica mediante la recta OH. Para valore¡; de "x" cercanos a l, 
el componente más volátil sigue la ley de Haoult esta.ndo representada por 
la recta DE. 

Considerando el caso del componente menos volátil, seguimos los mis­
mos razonamientos anteriores. Para valores de la fracción molecular "x" 
cercanos a le¡ unidad, sigue la ley de Henry, ya que en esas condiciones, 
(1-x) tiende o cero. Si su vola.tilidad fuera normal, su ecuación quedaría 
representada por LN; pero supongamos que K es menor que P 1 • La recta 
correspondiente formará un ángulo menor con la horizontal, y estará da­
da por la recta LM. 

Teniendo en cuenta que entre los límit8s ele miscibilidad la presión es 
constante, puesto que se forman dos capas, so tendrá FB = GC, o sea': 

FR + FK = GM + GD 

La representación gráfica de PT contra "x" para una temperatura en le: 
que los límites de- miscibilidad son x 1 y x2 , está. dada por la línea quebra­
da ABCE, en donde las ordenadas de AD son lq suma de las de OR y AK, 
y las ordenadas¡ de CE, son la sumct de DE y UvL 

Estas gráficas varían con la temperotura, como quedó demostrado en 
la figura 7, en la que se puede ver como cumentando la temperatura, los 
límites de miscibilidad se van acercando, hasta que llega un momento en 
que se confunden en un solo punto A. En esa temperatura, los compuestoG 
parcialmente miscibles se convierten en totalmente miscibles y se compor­
tan de acuerdo con los casos citadcs pma estos sistemas. 

'e: e 
·~ 

"' Az., Comro:sic ion 

Figura 13. 

Hemos considerado todo lo concerniente a sistemas binarios. Lo que ' 
nos interesa de los sistemas ternarios azeotrópicos, es únicamente lo que 
se refier~ a su comportamiento en el proceso de destilación. Este es exac-
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tamente igual al de las soluciones binarias, es decir, trabajan como si se 
tratara de un componente puro. De ahí que habiendo explicado eso para 
los azeótropos binarios, no .sea nE:cesario hacerlo para los ternarios, pues 
además hay que tener en cuenia que tal explicación se complica extraor­
dinariamente con la inclusión del tercer componente. Teniendo presente 
este criterio, pasaremos al estudio de la formo en que se aplican tales prin­
cipios ol proceso de la esterificación. 

Según vimos al principio de este Capítulo, podemos considerar dos 
modolidade.:; en Ja formación del azeótropo. La primera de ellos se refie­
re a la lorrnaciém de la me:1.cla con componentes propios de la reacción. 
Es la que se presento 9enerd1::.ente en la preparación de ésteres de pun­
tos de ebullición rck1livamcnt8 bajos, consideróndose como tales aquellos 
que no po.c:en de una temperatura moyor de 40°C sobre el punto de ebu­
llición del agµa, por ser uno de los límites que permiten la formación de 
tales mezclas. El azeótropo estará constituído por el éster, el agua y el al­
cohol. Este último, por lo tanto, deberá encontrarse en exceso en la reac­
ción. 

Un caso típico de esta modolidad es el que ofrece la esterificación 
del etanol con ácido acético. Trobajcmclo e¡ presión atmosférica normal, se 
forma una mezcla ternaria qt:e hierve a 70.3° C, con la siguiente composi­
ción: éster 82.6, alcohol 8.1 % y agua 9%. 

Para estos compuestos, se conoce también un par de azeótropos bina­
rios; el primero, con 69.4 % de éster, y 30.6 % de alcohol, que. hierve a 71.8° 
C; el otro tiene 91.4 % de acetato de etilo y 8.6 % de agua, con un punto 
de ebullición de 70.45° C. Puesto que la temperatura de ebullición del com­
puesto ternario es inferior a la el.e los binarios, aquél se separar6 primero 
en una columna de rectificación eficiente. 

Las composiciones de cstc:s mezclas, varían con la presión, tanto pa­
ra los binarios corno parce los ternarios. A continuación se presenta una 
tabla que indica tales variaciones rora lo mezcla formada por tres com­
ponentes: 

P o r cent aj e s 
Prr.si6n AcPtnto 
en mm. de etilo Alcohol Agua T E°C 

25.0 92.0 4.0 4.0 -1.40 
178.5 88 .4 S.G 6.0 34.89 
503.6 84.8 7.?. 8.0 59.42 
760.0 8? .. 6 8.4 9.0 70.30 

1090.0 79.q 1íl. G 8.~ 80.51 
1446.2 77.6 l 2. l 10.3 88.96 

A presionc::i muy bajas e~ ponible extraer un ozeótropo muy rico en és­
ter, bajando su concentración a medida que sube la presi6n. El interés de 
la tabla anterior es puramente teórico, ya que en la próctica no es necesa­
rio alcanzar concentraciones de éster tan elevodas, puesto que la mezcla 
se r..osa a una columna llamada recuperadora en donde se separan sus in­
tegrantes. Por esto es que casi siempre se trabaja Cl' presión atmosférica. 
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Veamos ahora, en qué forma in!luye la eliminación del agua en el ren­
dimiento que se obtiene ¡;:,'Ora la esterificación, aún sin tener en· cuenta que 
en esta forma también se elimina el acetato, con lo que lógicamente se al­
canzarán límites todavía mayores. De acuerdo con las tablas del Capítulo 
II, cuando este¡ reacción ha llegado al equilibrio podemos e~>cribir: 

(G6. 7) (66. 7) 
4 (53) 

(33.3) (33.3) 

Si por cualquier mecanismo extraemos el 66.7% de agua que se ha forma­
do, tendremos como único producto el acetato de etilo que ce encuentra en 
la misma proporción. Automáticamente, una conticlad "x" de alcohol reac­
ciona con su equivalente de ácido, formándose una nueva cantidad de éster 
y agua, que por ser equivalentes a las anteriores, podemos designar tam­
bién por "x". Entonces, la ecuación (53) se transforma en: 

(66.7 + x)(O + x) 
4 

(33.3 ~ x)(33.3-x) 

Resolviendo, encontrnmos x = 15.4, que con los GG.7 que se formaron en 
Ja primera fase, nos dan un 82.1 %' de éster. Si ahora eliminamos la nueva 
cantidad de agua, se volverá a desplazar el equilibrio dando lugar a la 
formación de una proporción mayor de éster. De ester manera, extrayendo 
las 15.4 moles ele agua, se llega a un 88.3 %1 -:l.e éster, y si se continúa sepa­
rando el agua, no hay razón para no alcanzar el 100 % . 

Corno consecuencia de ésto, ha dejado de ser un inconveniente el que 
los reactivos no sean anhidros. pues aúri en presencia de grandes cantida­
des de agua, pueden obtenerse elevados rendimientos, aprovechándose en 
su totalidad a dichos reactivos. 

Es muy común el empleo de ácido acético muy diluído, ele un 8 % en 
peso cuando proviene ele la fermentación del olcohol etílico. En escrs condi­
ciones, efectuando la esterificación por los métodos conocidos de hervir a re­
flujo durante cierto tiempo, se producen trcnsformcciones tan bajas. crue no 
es costeable la reacción., pues C!uedan casi sin reaccionar el akohcl y el 
ácido. Mediante la ecucción de la ley de Acción de Masas podemos calcular 
esos rendimientos. 

Supongamos que se desea hacer reaccionar una tonelada de ácido acé­
tico de 8 "lo en peso. Considerando un exceso en la cantidad que se necesi­
ta de etcnol, pondremos en la retorta 100 kg. de m:te reactivo. Se puede es­
cribir entonces: 

Peso de ácido acético 
Peso de agua 
Peso de alcohol etílico 
Moles de ácido acético: 
Moles de agua: 
Moles de alcohol: 

R0/60 
920/18 -
100/46 
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80 kg. 
920 kg. 
100 kg. 

1.33 
51.10 
2.18 



Al llegar al equilibrio se habrán formado "x" moles de acetato de etilo y "x" 
moles de agua. Por consiguiente, tendremos: 

(51. lQ -j- X) X 

(1. 33-x) (2. 18-x) 
=4 

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 transformación 
del 15.2% del alcohol, y al 24.8% del ácido. Si los productos permanecen 
en la mezcla, será kr mayor conversión que se pueda lograr; pew si por el 
método de destilación se elimincm el éster y el agua, la reacción seguirá 
desorrollándose' hasta llegar cd agotamiento del ácido acético. El azeótropo 
ternario que destile estará formado por 29.2 kg. de acetato, 2.972 kg. de eta­
nol y 3.182 kg. de agua. En cuanto se separe la: primera fracción de éster, 
se formará inmediatamente una nueva cantidad que seguirá eliminándose 
sin interrupción. 

De esta manera sB puede ahorrar la operación de concentrar los reac­
tivos por separado, aunque será necesario contar con un equipo de mayor 
capacidad, pues mientras menos concentrado sea el ácido, habrá que ma­
nejar mayores cantidades de solución. 

La tabla siguiente presenta las temperaturas de ebullición de las mez­
clas y sus componentes, así como las composiciones de los azeótropos bi­
narios y ternarios: 

Estn .. Agua Est.9Jc Ternario . ... ..... _ 
Ale. Est. H20 A E A. HzO 
T.e. T.e. Te. % % T.e. % T.e. 9b % 

Formiatos: 
Pro pilo 97.2 81.0 71 6 2.3 80.6 9.8 70.8 82.0 5.0 13.0 
Bu tilo 117. 7 lOG. 9 8::l.(i Hl.5 105.8 23.7 83.6 G8.7 10 .O 21.3 
Isobutilo 107.9 98.S 80.4 7.3 97.8 20.6 80.2 76.0 6.7 17.3 
Isoamilo 131. 6 123.3 90.2 21.0 123.6 26.0 89.8 48.0 19.6 32.4 
Acetatos: 
Metilo 64.6 54.0 54.0 18.5 
Etilo 78.3 77. l 70.45 8.6 71.fl 30.G 70.3 82.6 8.4 9.0 
Propilo 97.2 101. 6 82.A l 4 .íl 9'1, .2 4íl.íl R2.?. s~:i. s 19.5 2l.O 
Bu tilo 117. 7 l 2.S .1 90 2 ?.8.7 117. 2 47.0 89.4 35.3 ?.7 .4 37.3 
Ami] o 137.8 148.0 95.?. 41. o 94.8 10.5 33.3 5.6.2 
foobutilo 107 .9 116 .3 87 4 16.FJ 87.4 16.6 86.8 411.5 23 .1 30.4 
Isocmilo 131.6 139.0 93.8 36.2 93.6 24.0 31. 2 44.8 

Transformando las composiciones de los azeótropos ternarios, dados en 
la tabla anterior, a relaciones moleculares, se puede aprnciar más ooloa-
blemente la forma como se eliminan los productos en cada caso particular. 
Tomando como base una mol de agua, para algunos acetatos tendremos 
las siguientes relaciones. 
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% en peso Relación molar 
Ester Alcohol Agua 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. o 0.499 0.278 1 
Acetato de Butilo 35.3 27.4 37.3 0.146 0.179 1 
Acetato de Amilo 10.5 33.3 56.2 0.026 o .121 1 

De esta tabla se colige que la separac1on de los productos no se efectúa 
en la misma forma para todas las r:-sterificcrciones, pues mientras que en 
casos como el del acetato de etilo, el aze6tropo sale muy rico en éster eli­
minándose totalmente en esa forma, en otros, como el del acetato de amilo, 
el éster queJa prácticamente en la retorta, extrayéndose por el fondo de 
la columna, lo cual no es más que una consecuencia de las volatilidades de 
dichos acetatos con respecto a la del crgua. De la operatoria se hablará am­
pliamente en el capítulo relacionado con el equipo. 

El empleo de mezclas azeotrópiccs constituídas con algún componente 
extraño a la reacción, se aplica. al caso de énteres de punto de ebullición 
elevado, en cuyo caso, el agua y: eY alcchol son. los que salen en el destila­
do juntamente con algún líquido inerte, que a la vez presenta! la caracterís­
tica de ser inmiscible con el aqua, pudiendo separarse simplemente por 
decantación. La mezcla de este líquido con el alcchol, f'e reqresa a la cá­
mara de reacción. Los líquidos más usados ~.o:-:t benceno, tolueno, cloro­
formo, cloruro de etileno y tetracloruro de carbono. Ias composiciones de 
las mezclas de algunos de estos líquidos con el alcoho~· y el agua, se ven a 
continuación, así como sus t0mperaturas de ebullición: 

Componentes 

Benceno 
Etanol 
Agua 

Tricloroetileno 
Etanol 
Agua 

Tetracloruro de carbono 
Etanol 
Agua 

Benceno 
Propano! 
Agua 

MofoR 

22.8 
53.9 
23.3 

38.4 
41.2 
19.4 

57.G 
23.0 
19.4 

6?,.8 
8.9 

28.3 

% T. ehullición 

64.85º e 

67.25º e 

6Lso0 e 

68.48° C 

Como ejemplo del uso de estas mezclas, se pueden mencionar las es_ 
terificaciones de los ácidos láctico y oxálico con el alcohol etílico; se emplea 
el benceno, que se introduce al mismo tiempo que los reactivos en la can­
tidad necesaria según la proporción en que se encuentra en la mezcla. 
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El tercer componente, que podemos llamar arrrcstrador, pues en cierta 
forma desempeña ese papel, debe· cumplir ciertas condiciones, entre las cua­
les, las principales son las siguientes: 

1) Debe ser estable e inerte. 
2) Debe tener un punto de ebullición que no difiera en más de 40°C 

de las temperaturas de los componentes con los que va a destilar. 
3) Debe ser perfectamente soluble a la temperatura de ebullición en los 

componentes volátiles. 
4) Debe ser insoluble en agua a la temperatura ambiente, con objeto 

de poderlo aislar de ella por simple decantación. 
5) Debe ser económico y fácil de adquirir. 
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CAPITULO IV 

DESCRIPCION DE ALGUNOS EQUIPOS EMPLEADOS EN OPERACIONES 
INDUSTRIALES 

Es necesario establecer una diferencia: entre los equipos empleados pa­
ra operaciones contínuas y para operaciones intermitentes. En gener.al, cuan­
do la demanda del éster bajo consideración, justifique la producción en 
gran escala, deberá adoptarse la operación continua, que como en todos 
los demás procesos de la Ingeniería Química, 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 reacción, y U-na columna de 
rectificación, contando además con aparatos accesorios como condensado-

. res, tanques separadores, etc. En el sistema continuo no se emplea reforta, 
sino que la reacción se efectúa en la misma columna de rectificación, por 
lo que se conoce con el nombre de columna de reacción. La alimentación 
se hace con los reactivos previamente mezclados en tanques llamados de 
equilibrio, junto con el ácido sulfúrico que actúa como catalizador. Igual­
mente que para el sistema intermitente, el equipo para operacióri contínua 
cuenta con condensadores, tanques separadores y columnas recuperadoras. 
Todo esto se describirá con mayores detalles al referirnos a casos particu­
lares. 

El material más comunménte usado en la construcción de equipes de 
gran capacidad, es el cobre, debido a su precio y su resistencia a la corro­
sión. Existen otros materiales, extraordinariamente resistentes a la acción de 
los ácidos, tales como los aceros inoxidables en sus variedades de acuer­
do con las aleaciones que contienen, pero por su alto precio, no se usan 
tanto 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 requ­
lar kr temperatura; además produce recalentamiento en determinadas zo­
nas del equipo, que ocasionan una corrosión todav!a mayor. 
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Ahora bien, ya se trate de urio u otro Slstema, la forma de operar en 
cada caso particular depende exclusivamente de la volatilidad del produc­
to. Como ya quedó expuesto en los capítulos anteriores, en todos los ca­
sos se hace uso de la destilación azeotrópica, de tal manera que el des­
tilado de la primera columna, será siempre una mezcla de temperatura de 
ebullición constante. Cuando el producto sea un éster de alta volatilidad, 
saldrá en gran proporción en la mezcla, separc.'mdose totalmente con el des­
tilado; si es ele muy baja volatilidad, la mezcla será muy pobre en dicho 
compuesto, pudiendo llegarse al caso extremo de que no lo contenga. En­
tonces, se extraerá por la parle inferior de la columna en el sistema con­
tinuo, o bien, se acumulará en la retorta en la operación intermitente. 

Expresadas estas generalidades, pasaremos a la descripción de algu­
nos equipos en particular. Nos referiremos en primer término a la opera­
ción intermitente. Como caso típico de ésteres de bajo punto de ebullición. 
podemos citar el acetato de etilo. En la1 figura 14 se m~;estran en formal es­
quemática las partes de que consta este equipo, lo cual se explica a con­
tinuaci6n: 

1.-Cámara de esterificación 
2.-Tanque de almacenamiento de <ícido acático 
3.-Tanque de almacenamiento de ácido sulfúrico 
4.-Tanque de almacenamiento de r.xlcohol etílico 
5.-Columna de rectificación 
6.-Condensador .. 
7.-Tanque de almacenamiento de los residuos 
8.-Columna recuperadora de alcohol 
9.-Condensador 
10.-Tanque de almacenamiento de la mezcla ternaria 
11.-Bomba para extraer los residuos de la retorta y enviarlos al tan­

que de almac-enamiento 7. 

Los reactivos se mezclan en la retorta en la proporción de 10 proles 
en peso de solución acética de 8 % de concentración, 10 partes en peso 
de alcohol de 95 % y 0.33 partes de ácido sulfúrico. El vapor de esta 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
tran presentes pequeñas cantidades de impurezas. La mezcla azeotrópi,. 
ca tiene la composición ya conocida de 82.6 % de éster, 8.4 % de alcohol 
y 9% de agua. El reflujo de la columna se regresa a la cámara de reac­
ción 1. Los vapores del plato superior se pasan al condensador 6: parte 
del condensado se devuelve a la columna y la otra parte se envía al· tan­
que de almacenamiento 10. Como los oroductos se están eliminando cons­
tantemente por la parte superior de la columna, se aumenta considera­
blemente la eficiencia del proceso, pues esto determina el incremento de 
la velocidad de reacción en la retorta. 

La reacción continúa en la cámara 1, hasta que la esterificación se 
completa; como el acético está en menor proporción que el etanol.· se ha­
brá agotado en ese momento, quedando en la retorta algo de alcohol, agua 
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y ácido sulfúrico, que se extraen por el fondo enviár:dose por medio de la 
bomba 11 al tanque de almacenamiento 7. La mezcla se lleva después a 
una columna recuperadora 8, semejante a la 5, con la diferencia de que 
en la recuperación del alcohol, se puede emplear vapor vivo. El agua y 
el ácido sulfúrico seden por el fondo, y debido a la baja proporción en que 
éste se encuentra, así como a su bajo costo, no es preciso recuperarlo. El 
alcohol· sale en el destilado con algo de agua, pero se ha enriquecido hasta 
un 95 'Yo. Estos vapores se conducen al condensador 9, regresando parte del 
condensado al plato superior; el resto se envía al tanque 4 del cual se 
vuelve a llevar a la retorta para una nueva reacción. No existe por lo 
tanto, pérdida de ninguno de los reactivos, aprovechándose totalmente. 

Figura 14. 

Otro tipo muy especial de ésteres es aquel que teniendo un punto de 
ebullición relativamente alto, aunque no tanto como para no formar mez­
cla azeotrópica con el agua, presenta al mismo tiempo la particularidad 
de ser muy poco miscible con ella a temperaturas bajas. Esta propiedad 
se aprovecha en la fase final del proceso, al purificar el producto, como ve­
remos más adelante. A este t.ipo pertenecen los acetatos de butilo y de 
amilo; el equipo que se emplea en su fabricación se muestra en la figura 
15, que consta de las siguientes partes: 

1.-Retorta provista de camisa de vapor 
2.-Columna de rectificación de 30 platos 
3.-Condensador de reflujo 
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4.-Condensador total 
5.-Tanque separador o decantador. 

§ 

Figurq 15. 

Consideremos la operación para preparar el acetato de butilo. En la 
retorta 1 se mezcla ácido acético glacial con una cantidad superior a la 
teóricamente necesaria de alcohol butílico, y con una pequeña cantidad, 
que no pasa del 1 % 

1 
de ácido sulfúrico para acelerar la reacción. La mez­

cla se lleva al equilibrio calentándola por medio de Ja camisa de vapor que 
rodea a la retorta; cualquier cantidad de vapor que pasa a la columna, 
se condensa, regresando a la cámma de esterificación. Esto se hace con 
objeto de tener a la mezcla en las condiciones del equilibrio. Después cie 
este calentamiento preliminar, se permite una rectificación bastante lenta:, 
con objeto de eliminar la mayor cantidad de agua posible para auméntar 
la velocidad de reacción. El destilado se condensa' totalmente y se lleva al 
separador 5 en el que se forman dos capas: la superior está constitu.ída 
en su mayor parte por acetato de butilo, algo de alcohol' butílico y una pe­
queñísima cantidad de agua; la inferior es casi en su totalidad agua, con 
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muy poca cantidad de los otros dos componentes. Las composiciones son 
las siguientes: 

Capa superior: 
Ester .............. 80.5 % 
Butano! ............ 13 .4 
Agua .............. B. l 

Capa inferior: 
Ester . . . . . . . . . . . . . 1. 92 % 
Butanol . . . . . . . . . . 1. 69 
Agua ............. 96. 39 

La capa superior se regresa contínuamente a la columna, aumentándose la 
velocidad de reacción por la presencia del exceso de alcohol butílico. La 
capa inferior. se puede someter a un proceso de recuperación de butanol y 
del acetato de butilo. Mientras menor sea la solubilidad de estos do::. com­
puestos en el agua, mayor será la posibilidad de desechar esta capa 
sin recuperación subsecuente. 

En estas condiciones se sigue trabajando hasta que en el decantador 
no :;e separa más agua, lo que indica que la reacción ha cesado: enton· 
ces se considera completa la e.sterificación. Puede suceder que al final 
quede un exceso de ácido sin reaccionar, lo que se debe evitar calculan­
do la cantidad de alcohol que se va C! consumir por la reacción y en la 
formdción del azeótropo. Si a pesar de ésto se aprecia acidez en 01 des­
tilado, hay necesidad de neutralizar el producto con una solución de sosa 
cáustica. Luego se deja reposar la mezcla para permitir la separación de 
ia capa de agua. La capa de éster se lava con agua y/ se destila: obtenien­
dose un acetato de butilo de uru 75-85 % de pureza; el resto es alcohol bu-
tílico. ' 

Por último, e::-i lo que se refiere a operación intermitente, considere­
mos la fabricación de ésteres de punto de ebullición elevado. Con este fin 
describiremos el equipo empleado para preparar lactato de etilo, que hier­
ve a una temperatura de 154°C, motivo por el cual, no se elimina en la 
misma forma que los anteriores. Es necesario entonces, extraer el agua 
recurriendo a la formación de una mezcla de temperatura constante de 
ebullición, con un componente extraño y el alcohol, que también en este 
caso estará en exceso. 

Generalmente se usa el benceno para este objeto, alimentándose en la 
retorta en la operación intermitente, o en la columna de reacción en el· 
sistema contínuo. En la figura 16 se muestra un equipo que puede servir 
para la fabricación de cualquier éster de baja presión de vapor; consta 
de las siguientes partes: 

1.-Cámara de esterificación 
2.-Columna de rectificación 
3 .-Condensador 
4.--Tanque decantador 
5.-Tanque lavador 

.. , ... ,,. 



6.-Columna recuperadora 
7.-Destilador a vado 
8.-Condensador 
9.-Recipientes. 

Figura 16. 

En la retorta l se ponen los reactivos en las proporciones siguientes: 
un equivalente de ácido láctico, tres equivalentes de alcohol etílico de 
95 "lo, y una cantidad de benceno aproximadamente igual a la mitad del 
alcohol, en volumen. El ácido láctico puede ser hasta de un 80 '% de con­
centración. El calentamiento se hace por medio de vapor, como en los de­
más casos. Una vez que la mezcla llega a la temperatura de ebullición, 
los vapores pasan a la co1umncr 2. El lactato de etilo que se forma se vct 
acumulando en la retorta, y el alcohol, agua y benceno, se separan co­
mo mezcla ternaria. La composición de los vapores del plato superior so11 
aproximadamente: 7 °lo de agucr, 7 4 "lo de benceno y 19 '% de alcohol etí­
lico. La relación entre el crgua y el alcohol es considerablemente mérs alta 
que si no hubiera benceno presente, así que este es un factor fundamen­
tal en el aumento de eficiencia del proceso. Estos vapores se condensan 
en, 3; parte del condensado se regresa a la columna como reflujo, y, el res-
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to pasa al separador 4, en donde se forman dos capas líquidas. La: capa 
superior contiene en peso aproximadamente, 81 % de benceno, 15 'Yo de 
alcohol y 4 % de agua; la capa inferior tiene la siguiente composición: 35 % 
de agua, 55 % de alcohol y 10 % ele benceno. La capa inferior se lleva al 
separador 5, en donde se lava con una gran cantidad de agua pura., con 
objeto de reducir la concentración del alcohol que actúa como agente 
mezclador o emulsionador del benceno con el agua. Las capas superiores 
de los tanques 4 y 5, se vuelven a la columna 2, un poco abajo del plato 
superior, con el fin de aprovechar nuevamente el ]Jenceno. La capa infe­
rior del tonque lavador 5 se alimenta a la columna recuperadora 6 de 
la que se extrae un condensado con 95 "lo de alcohol etílico; por el fondo 
de esta columna sale el aswa. 

Cuando la esterificación ha llegado a su fin, el lactato de etilo con­
teniendo benceno, alcohol y cierta cantidad de egua, se lleva a un desti­
lador a vacío, en el que se eliminan eslos tres compuesto1S, obteniéndose 
así un lactato de etilo de alta calidad. 

Veamos ahora las curacterístio::s propias de la operación contínua:. 
Con este objeto, dBscTibiremos en primer términ0 el equipo empleado en 
la fabricación de acetato-de etilo. Como ya quedó dicho en páginas ante­
riores, en el sistema contiínuo no se usa retorta o cámara de e,sterifica­
ción, sino que la reacción se efectúa en la columna. I.Ds partes de que 
consta el equipo se enumeran a continuación, y pueden verse en la figura 
gura 17: 

y 2.-Tanqües de equilibrio 
3.-Tanque alimentador de la mezcla en equilibrio. 
4.-Columna de reacci6n 

5, 9 y 10.-Condensadores parciales 
6, 11 y 12.-Condensadores totales 

7.-Columna recuperadora de alcohol 
8.-Columna purificadora de acetato de etilo 

13.-Tarique lavador 
14.-Tanque decantador 
15.-Serpentín para enfriar el acetato 
16.-Tanque almacenador de éster. 

En los tanques 1 y 2 se mezclan los reactivos, que para este caso par­
ticular son: ácido acético de 8 !'o en peso, alcohol etílico de 95 % , en ex­
ceso, y ácido sulfúrico de 50-66° Bé. La mezcla se hace homogénea por 
medio de un agitador de paletas con que está equipado cada tanque, lo 
que ocasiona que se alcance el equilibrio en menor tiempo. Entonces se 
bombea al tanque alimentador 3, del cual se introduce a la columna de 
reacción 4. Puede precalentarse haciéndola pasar por el condensador 5, lo 
cual significa una pequeña economía. En la columna de reacción puede 
usarse un serpentín de vapor abierto con lo que se logra mayor eficien­
cia en la transmisión de calor. 
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La temperatura del plato superior es aproximadamente' 80° C. Los 
vapores, que al conden:iarse contienen un 10 % de aguce en peso, constitu-
yen la c11imentación de la columna recuperadora 7. ) 

Por el fondo de la columna 4 sede el exceso de agua, junto con el 
ácido sulfúrico. El ácido acético se agote! en el interior de la columna, por 
el hecho de que en ki zona de reacción hay siempre un exceso de etanol., 
y además, porque el acetato de etilo y el agua ne están elimincmdo cons­
tantemente 

En la columna de recupcmción 7, que se calienta con un serpentín 
de vapor cerrado, iiene lugar la formación del azeótropo ternario que se 
elimina por la parte superior, mientras que por obajo sale el alcohol que 
pasa nue\ramenle a la columna de reacción. 

La mezcla que sale del condensador l l, con la composición del azeó­
tropo, pasa a un tanque lavador 13, en el que se le agrega cierta canti­
dad de agua, con objeto de reducir la concentración del alcohol etílico; 
ésto determina la formación ele dos fases líquidas en el decantador 14. En 
seguida se ven las composiciones de las dos copos: 

Capa superior 

Ester ............... 94.4% 
Alcohol ............. 2.0% 
Agua ............... 3 .6% 

Capa: inierior 
Ester ............... 7. 8% 
Alcohol ............. 4.0% 
Agua ............... 88.1 % 

La capa superior se alimenta en la; columna 8, y la inferior se regresa a; la 
columna 7 alimentándose cerca de la base. Los vapores de la columna 
8 tienen también la composición del azeótropo ternario, sólo que su pro­
porción con respecto a la alimen~ación, sei ha reducido bastante y es menor 
que la que se presenta en la columna 7. Después de condensarse, se re­
gresa al tanque lavador para formar nuevamente dos capas líquidas y 
facilitar la separación del acetato. 

Del fondo de la columna se extrae un éster con una riqueza de 95 a 
100%. 

La eficiencia de este proceso se deriva de tres factores principales: en 
; . primer término, el tiempo de contacto que se permite a los reactivos cuan­

do se irabaja con una columna con buen número de platos; se ha encon­
trado prácticamente, que con 50 platos se obtienen los mejores resultados. 
Otro factor que se traduce en altos rendimientos es la presencia perma-
1iente de un exceso de alcohol, al mismo tiempo que la eliminación con­
tíima do los productos. Y por último, en lo que se refiere a la purificadión 
del acetato, debemos considerar la facilidad que presenta la mezcla azeo­
trópica, que se destruye' con la simple adición de agua, permitiendo la se­
~ración del éster casi al estado de pureza. 
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A diferencia de todos los procesos vistos hasta aquí, podemos citar 
uno que, aunque se basa en el mismo principio de la destilación, no pre­
senta la modalidad del azeotropismo; es lo que ocurre en la esterifica­
ción del metanol con ácido acético. 

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

1.-Columna de reacción. 
2.-Columna de recuperación. 

3 y 5.-Condensadores totales 

4.-Condensador parcial 
6.-Tanque de equilibrio 

7.-Tanque alimentador de ácido acético 
8.--Tanque alimentador de ácido sulfúrico 

9.-Tanque olimentador de alcohol metílico. 

i 

Figura 18. 

Con este equipo es posible operar en dos formas que presentan una 
pequeña diferencia por lo que respecta a la manera de introducir la ali­
mentación en .la columna de reacción, de acuerdo con la concentración 
del ácido acético disponible. Cuando se trabaja con solución de acético al 
8 % , se introduce cerca de la parte superior de la columna, alimentándose 
en el mismo plato el ácido sulfúrico usado como catalizador. El alcohol 
entra por la base de la columna, con una concentración de 95 % en peso. 
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· · · En cambio¡ cuando es fácil conseguir acético glacial, se ha ehcontra­
do que es conveniente mezclar el metano! con el ácido y el catalizador en 
un tanque de equilibrio 6. Esta mezcla. se introduce a la columna en el mis­
mo plato que el ácido acético en el caso antes mencionado. De igual ma­
nera, se alimenta un exceso de metano! cerca de la base. 

Como en los procesos descritos antes, el calentamiento se hace por me­
dio de un serpentín de vapor. El ácido acético reacciona dentro de la co­
lumna transformándose totalmente por las causas expresadas al hablar 
de la fabricación del acetato de etilo. El agua y el ácido sulfúrico se ex­
traen como residuo por el fondo; los vapores de la parte superior tienen 
aproximadamente 30% de acetato de metilo y '10% de alcohol metílico, 
condensándose en 3. Una parte del condensado se retorna como reflujo 
a la parte superior de la columna de reacción; el resto se envía a 1a co­
lumna de recuperación 2. Como en este caso no se presenta la formación 
de mezclas de punto de ebullición constante, la rectíficación de la mezcla 
binaria es relativamente fácil. El vapor de la parte superior de la colum­
na 2 es en su mayor parte acetato de metilo. Una parte se condensa en 4 
como reflujo, y la restante se condensa en 5 cerno producto de la\ reacción. 

La columna 2 se calienta en la misma forma que la 1. El residuo que 
es casi en su totalidad metano!, se devuelve al plato de la columna de 
reacción que se usó al principio de la operación para recibir el exceso 
de metano! como materia prima. 

En este proceso se facilita mucho la recuperación del metano! por la 
ausencia de mezclas azeotrópiccts, aunque como vimos antes, esto ha de­
jado de. ser un inconveniente para esta clase de operaciones. 
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CAPITULO V 

ESTUDIO PARTICULAR DE UNO DE LOS EQillPOS MENCIONADOS 

Para terminar esta tesis, sería de gran interés hacer el cálculo comple­
to del equipo necesario para cualquiera de los procesos descritos en el ca­
pítulo anterior, pero esto no es posible por la falta casi absoluta de datos 
relacionados con las composiciones del líquido y del vapor en equilibrio, 
requisito indispensable para calcular el número de platos de las colum­
nas. Por otra parte, se tropieza con una dificultad semejante ·en el cálculo 
de la columna de reacción en los procesos continuos, por intervenir otros 
factores ajenos a la destilación, siendo el más importante de ellos la ve­
locidad de reacción; su determinación es necesariamente experimental, im­
plicando grandes dificultades por la serie de operaciones· analíticas que se 
deben efectuar, y esto siempre que se cuente con el equipo necesario 
para llevar al cabo las e):periencias. 

Si consideramos a la mezcla azeotrópica como componente puro, el 
sistema se reduce a una mezcla binaria, simplificándose mucho la solución 
del problema. Sin embargo, no es posible determinar ni las composiciones 
del equilibrio, ni aún las presiones parciales de los componentes, pues el 
sistema, desde el momento que contiene a una mezcla de punto de ebu­
llición constante, se aportará considerablerrente del comportamiento de 
1as soluciones ideales. Por lo tanto, pera no llegar a un resultado erróneo 
por todos conceptos, nos limitaremos a efectuar un balance de materiales 
en el equipo empleado en la fabricación de alguno de los ésteres mencio­
nados en el capítulo anterior, teniendo como mira principal, demostrar que 
por este método se aorovechan los reactives en ni totalidad, no existiendo 
desperdicio alguno. Con estfl fin, s~ expone a r:ontinuaci6'1 el estudio este­
quiométrico en la fabricación contínua del acetato de etilo. 

Vimos que se puede usar un ácido acético de concentración tan bc;x­
ja como el 8 % . El alcohol, que generalmente tiene una concentración de 

· 95 % , se introduce en exceso a la columna de reacción, en una relación 
de tres equivalentes de alcohol por uno de éicido. 

Tomaremos como base del cálculo 100 kg de éicido acético puro, que 
equivalen a 1250 kg de solución acética. En la relación de tres a uno se ne­
cesitarán 230 kg de alcohol puro, o sean 242 .1 kg de alcohol etílico de 95 % . 
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El ácido sulfúrico que actúa come catalizador entra en una proporción no 
mayor del l % del total de los reactivos, siendo aproximadamente 15 kg. 

La alimentación inicial está dada por el siguiente cuadro: 

Acido acético (solución al 8 °lo en peso) ...... . 
Alcohol etílico (de 95 % en peso) ........... . 
Acido sulfúrico (1 % del peso total de mezcla) . 

1250 •kg 
242. l kg 

15 kg 

Como puede verse en el esquema de la figura 17, la alimentación de 
la columna de·· reacción 4, es la mezcla proveniente de les tanques de equi­
librio. Aunque esta mezcla contiene gran cantidad de ácido acético sin reac­
cionar, para hacer el balance supondremos que entra en estado de este­
rificación completa, ya que en el interior de la columna se agotará dicho 
ácido, no apareciendo por consiguiente en ninguna de las salidas de 4. 
De acuerdo con estd suposición, la alimentación que emplearemos para 
nuestro balance estará dada cm la siguiente forma: 

Alcohol: Alimentación inicial menas lo cantidad transformada considerando 
la esterilicación total: 

230.0 - 76.6 = 153.4 kg 
Agua: La que entra con los reactivos más la formada durante la esteri­

ficación: 
1150 + 12. l + 30 = 1192. l kg 

Ester: Sobre la base do 100 kg de ácido totalmente transformado: 

En resumen: 
147 kg. 

Alcohol etílico ............................. . 
Ester ...................................... . 
Agua .................................. ··· · · 
Acido sulfúrico ............................. . 

Total ....... . 

153 .4 kg 
147.0 kg 

1192.1 kg 
15.0 kg 

1507 .5 kg 

El procedimiento seguido en este cálculo puede verse en la figura 19, 
que es un esquema simplificado del equipo mostrado en la figura 17; algu­
nas de las cantidades indicadas por las literales las conocemos de los da­
tos ·del Capítulo IV, pero otras habrá necesidad de calcularlas. Entre las 
cantidades conocidas tenemos la alimentación de la columna de reacción 
A, que es igual a 1507. 5 kg. con la composición presentada en la . tabla 
anterior: Conocemos t0mbién las composiciones de C y D, que son mez­
clas azeotróp~cas; de F y G que son las dos capas líquidas en equilibiro, 
del decantador; de B sabemos sólo que contiene un 1 O% de agua. La com­
posición de E varía entre 95 y 100 % de .acetato de1 etilo, y el resto es agua. 
W es una mezcla de agua con el 6cido sulfúrico. 

Las cantidades deeconocidas a medida. que se vayan presentando se 
irán calculando. Al final comprobaremos efectua:ido un .balance general. 
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Figura i 9. 

Podemos empezar calculando la estequiometría de la columna 8 Su 
balance total se expresa por la ecuaci6n: 

(54) 

La composici6n de E no la conocemos exactamente, pues aunque sabemos 
que v:ar[a entre 95 y 100% de éster, no podemos fijar un valor arbitrario, 
porque esto afectaría al balance general. Calculando las cantidades de los 
diferentes componentes necesarias para formar el compuesto azeotrópico 
que se elimina por C, y conociendo la composici6n de F, encontraremos 
por diferencia la composición del residuo E. Para este cálculo auxiliar to­
maremos como base 100 kg de mezcla F, formados por 94.4 kg de acetato 
de etilo, 2 de alcohol etílico y. 3.6 de agua. Teniendo en cuenta que todo el 
alcohol, es eliminado por C, establecemos una relación muy sencilla y en­
contramos los pesos de alcohol, éster y agua que salen en el destilado. 

La relación empleada es la siguiente: 

2 kg de alcohol de F equivalen al 8.4 °lo de alcohol en C 
x kg de agua de F equivalen al 9.0 % de agua en C. 
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Resolviendo la proporción encontramos x = 2.14 kg de agua. En la mis­
ma forma calculamos la cantidad de éster que sale en el azeótropo: 19.66 
kg. Según ésto, la mezcla azeotrópico está constituida por: 

Acetato de etilo ............. · ................ . 
Alcohol etílico .............................. . 
Aguo ....................................... · 

19.66 kg 
2.00 kg 
2.14 kg 

El éster y el agua sobrantes se eli~inan por el fondo de la columna: 
Acetato de etilo: 94.4 -- 19.66 _ 74.74 kg 
Agua 3.6 - 2.14 __ 1.46 kg 

Expresando esto en porcentajes, tenemos: 

Acetato de etilo . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 98. 08 % 
Agua ....... , ................... , . . . . . . . . . . . . 1 . 92 'Yo 

Esta es la composici6n exacta de E. Con este dato podemos hacer el 
balance en la columna: 8. 

Teniendo en cuenta que E es la única salida de acetato de etilo en el 
sistema, la cantidad de éster que sale debe ser exactamente igual a la ali­
mt1tada en la columna 4 por A, o sar_i 147 kg. El peso total de E, será 147 /98.00 
= 149. 87 kg. Con la ecuación ( 54), sustituyendO' el' valor de E, nos queda• 

F = 149.87 + C (54a) 

Los balances parciales son los siguientes~ 

Ester: 0.944 F - 147 + 0.826 C 
Alcohol: O. 02 F -· O . 084 C 
Agua: O. 036 F - 2 . 87 + O . 09 C 

Con la (56): F -· 4.2 C 

Sustituyendo en la (54a) 

4.2 e - e 149.87 
3 .2 e 

e 
- 149.87 

46.9 kg 

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

F = 149.87 + 46.9 = 196.77 kg 

(55) 
(56) 
(57) 
(58) 

Siguiendo el esquema de la figura 19, efectuamos el balance en el de­
cantador 1'!: 

El balance total en esta parte del equipo es: 

D+C+H=F+G (59) 

Con los valores ya conocidos tenemos la siguiente ecuación: 

46. 9 -!- D + H = 196. 77 + G (59a) 
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Los balances parciales son: 

Ester: O. 826 D + O. 826 x 46. 9 = O. 944 x 196. 77 + O. 079 G 
0.826 D - 0.0?9 G = 146.88 (60) 

Alcohol: O. 084 D· + O. 084x 46. 9 = l 9G. '77 x O. 02 + O. 04 G 
0.04 G - 0.084 D = 0.0042 (61) 

Agua: H + 0.09 D -·- 0.09 :x 46.9 = 0.03G x lSG.77 + 0.881 G 
H + O. 09 D -- O. 8lll G = 2. 859 (62) 

Resolviendo el sistema anterior, encontramos los siguientes valores: 

G =1 467 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 índica en el 
diagrama por la flecha "l ". Después, haciendo una correcci6n que luego 
se indicará, este alcohol se alimenta a la columna de reacci6n 4, introdu­
ciéndole por la desviación "2". 

El balance total en la columna 7 es: 
B+G = D-1-J 

Con los valores ya conocidos, nos queda: 
B + 467 = 222 .48 + J 

J - B = 244.52 
Balances parciales: 

Ester: Br + O. 079 x 467 
Br + 36.88 

Br 
Alcohol: Bs + 0.04 x 467 

Es+ 18.68 
Bs 

Agua: O.lB + 0.881x467 
O.lB + 411.2 

391.18 + 0.lB 

-
-
-
-

-

-

0.826 X 222.48 
183.6 
146.72 
0.084 X 222.48 + Jz 
18.68832 + Jz 
0.00832 + Jz 
Ü.09 X 222.48 + Jx 
·20.023 + Jx 
Jx 

{63) 

(63a) 

(64) 

(65) 

(66) 

Tenemos un sistema de cuatro ecuaciones con seis inc6gnitas; para com­
pletarlo hacemos el balance de la columna de reacción 4, ya que en ésta 
aparecen cantidades que también intervienen en la columna 7. 

El balance total en la columna 4 es: 

A - B + W 
1507.5 = B + W (67) 



Bctlonces parciales: 

Ester: 147 
Alcohol: 153. 4 
Agua 1192.1 

Acido sulfúrico: 

- Br 
Bs 
O. 1 B + (W -· 15) 

15 = 15 

Resolviendo el sistema se encuentran los siguientes valores: 

B 333. 3 kg 
w 1173 .8 kg 

r - 0.4418 
s - 0.4582 

- 5'/'/. 82 kg 
z 0.266 
X 0.734 

(68) 
(69) 
(70) 

Ahora, como se ve en el esquema, cerramos la salida "l", e introducimos 
la mezcla J por la desviación "2" en la columna de reacción. Para man­
tener las mismas condiciones de trabajo, es necesario disminuir de la ali­
mentación inicial A, la cantidad de alcohol correspondiente a la recupe­
ración de 7 y que es igual a: 

Jz :=: 0.266 X 577.82 
Jz = 153.4 kg. 

De aquí se deduce que en la alimentación A, una vez que• se alcanzan las 
condiciones óptimas de operación, no es necesario introducir ningún exceso 
de alcohol, pues éste se encuentra permanentemente en la columna de reac­
ción al introducir en ella la mezcla recuperada. De tal manera, es preciso 
modificar el peso y la composición de la mezcla A: prácticamente lo único 
que se debe reducir es el alcohol etílico, que entrará en proporción equimo­
lecular con¡ el ácido acético, ésto es, en una relación de 76.6 kg de etanol 
por cada 100 kg de ácido. Al mismo tiempo disminuye la cantidad de agua 
en 8.3 kg, así es que la alimentación corregida será la inicial menos 161.7 kg: 

A' = 1507.5 -161.7 
A' = 1345.8 kg 

Del mismo modo, es necesario corregir el peso extraído por el fondo de 
la columna 4. En las nuevas condiciones,. el balance de materiales será: 

A'+ J = B + W' 

El éster y el alcohol no sufren alteración alguna, pues de este últimci se ali­
menta en J la misma cantidad que se reduce en A. Lo único que varía es 
la cantidad de agua, por lo que debemos rectificar el dato inicial: 

1150 + 76.6(0.05/0.95) + 30 -1- 0.734 X 577.82 = 33.33 ~- W' - 15 
. W' . 1590.12 kg 

de los cuales 1575 .12 son de agua y 15 de ácido sulfúrico 
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Para comprobar, efectuamos un balance general. Las únicas entradas 
de material en todo el sistema son A' y H, y las salidas son E1 y W', de ahí 
que: 
Sustituyendo: 

A' + H = r· -1- V!' 
1345.8·+ 393.94=149.87+1590.12 

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 otra, 
sale agua que es el único desecho del proceso . 

.. ~ .. ,- .... 
\ ·_; 
··~·· 
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CAPITULO VI 

CONCLUSIONES 

1.-En los sistemas ordinarios de esi.erificación los rendimientos máximos 
que se alcanzan no pasan del 80-90 % , siempre que se trabaje con 
un gran exceso de alguno de los reactives, lo que ocasiona que el 
producto salga con un aito contenido de impurezas. 

2.-0perando en la fase de vapor, se logran transformaciones muy eleva­
das, de 96-98 % , pero al igual que en los procesos citados arriba, el 
producto contiene grandes cantidades de reactivos no transformados, 
lo cual, aparte de la mala: calidad del producto, se traduce en un coi::­
to elevado del mismo. Además, los equipos empleados deben ser de 
capacidades extraordinariamente grandes, para permitirles a los va­
pores de los reactivos, un tiempo de contacto considerable con los ca­
talizadores en las cámaras de esterificación. 

3 .-El proceso de esterificación por <lestikrción, basado en los dos princi­
pios fundamentales de un exceso permanente de uno de los reacti­
vos, y la eliminación contínua de los productos, ofrece los mejores re­
sultados, ya que, al mismo tiempo que se alcanzan conversiones de 
cien por ciento, permite obtener el producto al estado casi de pureza 
absoluta, 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 for:na, pueden emplear­
se reactivos aún muy diluidos, eliminándose la necesidad de concen­
trarlos, o de adquirirlos de altas concentraciones a mayor precio. 
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