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RESUMEN

El presente estudio permitié afirmar que el modelo de Wilson asociado con la ecuacion de
Antoine para el calculo de los coeficientes de actividad de mezclas liquidas etanol-agua en
condiciones de equilibrio liquido-vapor a la presion de 1,013 bar (1 atm). El estudio se
realiz6 combinando el modelo de Wilson con la ecuacién de Antoine para el calculo de la
presion de vapor y la ecuacion de Raoult modificada y calculando las composiciones de
ambas fases en equilibrio mediante la formulacion de un algoritmo de célculo utilizando

Excel.

La validacion de los resultados del estudio se realizd6 comparando con resultados
experimentales, encontrandose alta concordancia, no sélo en la curva de equilibrio; sino
también en la aplicacion del método de McCabe-Thiele para el calculo del nimero de etapas

de un destilador por etapas a 1 atm para una mezcla etanol-agua a 1 atm de presion.

Palabras clave: Equilibrio liquido-vapor, mezcla no ideal y destilacion.



Xi

ABSTRACT

The present study allowed to affirm that the Wilson model associated with the Antoine
equation for the calculation of the activity coefficients of ethanol-water liquid mixtures
under liquid-vapor equilibrium conditions at a pressure of 1.013 bar (1 atm). The study was
carried out combining the Wilson model with the Antoine equation for the calculation of the
vapor pressure and the modified Raoult equation and calculating the compositions of both
phases in equilibrium by formulating a calculation algorithm using Excel.

The validation of the results of the study was made comparing with experimental results,
finding high agreement, not only in the equilibrium curve; but also in the application of the
McCabe-Thiele method for the calculation of the number of stages of a distiller in stages at

1 atm for an ethanol-water mixture at 1 atm of pressure.

Keywords: Liquid-vapor balance, non-ideal mixing and distillation.
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INTRODUCCION

El presente estudio se realizdé fundamentalmente para comprobar la eficacia de la ecuacion
de Wilson para mezclas binarias de etanol-agua a la presién normal (P=1,013 bar), para tal
fin se aplicaron las leyes de equilibrio liquido- vapor manteniendo la presion de operacion
constante. Puesto que la presion es de 1 atm, el comportamiento de la fase vapor, se
consider6 de comportamiento ideal, es decir el coeficiente de fugacidad del etanol es
aproximadamente 1; en cambio para la fase liquida el comportamiento es no ideal, por lo
tanto, se calculd el coeficiente de fugacidad de cada componente con el modelo de Wilson.
Se establecio la relacion de equilibrio de fases para mezclas de concentraciones molares
X1,X2,X3,... de etanol, se evalud las correspondiente concentraciones de los vapores, es
decir Y1,Y2,Y3,...., de este modo se construyo la curva de equilibrio liquido-vapor haciendo
uso de la hoja de célculo de Excel; encontrandose concordancia con informacién
experimental obtenida de la literatura especializada. (Iral Maldonado, H.,A., 2017), tal como
se aprecia en la figura N° 11.

El trabajo se desarroll6 en 7 capitulos, el primero contiene generalidades del tema, el
segundo se refiere a aspectos termodinamicos requeridos, el tercero esta orientado a describir
el método de McCabe-Thiele para operaciones de destilacion binaria, en el cual se requiere
como condicion basica el diagrama de equilibrio liquido-vapor de la mezcla en estudio a la
presidn de operacidn. El cuarto capitulo consiste en el desarrollo del equilibrio liquido-vapor
de una mezcla de etanol-agua a la presion total de 1,013 bar. El quinto capitulo consistié en
la obtencidn de los resultados y su validacion comparandolo con datos experimentales. Los
capitulos siguientes, conclusiones y recomendaciones, referencias bibliograficas y anexos

permiten obtener el desarrollo del tema.



CAPITULO I: PLANTEAMIENTO DE PROBLEMA

1.1 Descripcion de la realidad problematica.

En Ingenieria Quimica, muchas operaciones de separacion ocurren en las fases
Liquido-vapor, entre ellas la Destilacion, operacion ampliamente utilizada en procesos
industriales donde el proposito principal es la separacion de los componentes de una mezcla
liquida, en bases las diferencias de las volatilidades de sus componentes (Ramirez, 2011). El
sistema fisico de la destilacion a construir esta sujeto a varios factores de disefio, el tipo de
mezcla a procesar, la pureza del producto que se busca obtener, las condiciones operativas

de presién y temperatura.

Hoy en dia existen softwares que permite facilitar el anlisis de las variables de
disefio, deducir el resultado final y el comportamiento de las variables. Pero no reemplaza a

la persona conocedor de la operacion.

En la destilacion del etanol de una mezcla de agua-etanol, frecuentemente se realiza
en destiladores por etapas, equipos muy importantes por su funcionamiento en etapas de
equilibrio. El disefio de estos destiladores, tal como lo mencionado lineas arriba, depende
del tipo de solucion que forma el etanol con el agua, es decir si la solucion es ideal o no
ideal; frecuentemente se aborda este tema como solucion ideal, sin embargo, mayor
aproximacion de los célculos se obtiene cuando el tratamiento corresponda al
comportamiento mas real de la solucion, en tal caso los modelos a utilizar deben ser
debidamente seleccionados, considerando la actividad de la fase liquida y la fugacidad de la
fase vapor; en tal marco la problematica es termodindmica, cuyas herramientas se encuentran

muy bien estudiadas.



1.2 Formulacion de problema
1.2.1 Problema General
¢ Como se define el equilibrio liquido-vapor de una mezcla no ideal?
1.2.2 Problemas especificos
a. ¢En qué consiste el equilibrio liquido-vapor de una mezcla ideal?
b. ¢En qué consiste una destilacion de etapas de equilibrio?
c. ¢Enqué consiste el equilibrio liquido-vapor de una mezcla no ideal?
d. ¢Cuales son los modelos generales de equilibrio de un sistema liquido-vapor en un
destilador de etapas?
e. ¢Cual es el modelo de equilibrio liquido-vapor del sistema etanol-agua de un

destilador de etapas?

1.3 Objetivos
1.3.1 Objetivo general:
Estudiar el equilibrio liquido-vapor de una mezcla no ideal.

1.3.2 Objetivos especificos

a. Definir el equilibrio liquido-vapor de una mezcla ideal.

b. Estudiar la destilacion de etapas de equilibrio

C. Definir el equilibrio liquido-vapor de una mezcla no ideal

d. Estudiar los modelos generales de equilibrio de un sistema liquido-vapor en

un destilador de etapas.
e. Obtener el modelo de equilibrio liquido-vapor del sistema etanol-agua de un

destilador de etapas



1.4 Justificacién de la investigacién

El presente estudio se justifica principalmente por la importancia que tiene el
equilibrio liquido-vapor en la separacion por destilacion de los componentes de una mezcla
liquida. Este conocimiento permite obtener el modelo que permite definir el equilibrio de un
sistema liquido-vapor de una mezcla liquida especifica a determinadas condiciones de
presion y temperatura. En la éptica académica y profesional, es importante, porque permite
comprender y desarrollar fundamentos termodindmicos de las mezclas no ideales para asi

obtener el modelo que controla el sistema en equilibrio.

1.5 Delimitacion del estudio

La presente tesis se llevo a cabo en los ambientes de la Facultad de Ingenieria Quimica y
Metallrgica de la Universidad Nacional José Faustino Sdnchez Carrién, Huacho”, en 2019.
Servira como un modelo de aplicacion para el estudio del equilibrio liquido-vapor para una

determinada mezcla liquida etano-agua de comportamiento no ideal.

1.6 Viabilidad del estudio

El presente estudio es viable desde el punto de vista econémico y académico por que el
tesista cuenta con los suficientes recursos econémicos para llevar a cabo la investigacion,
ya académicamente recibira asesoramiento de expertos en el campo, y ademas se cuenta

con el tiempo disponible para el desarrollo de la investigacion.



CAPITULO II: MARCO TEORICO

2.1 Aspectos termodinamicos de mezclas
2.1.1 Mezcla
“Una mezcla se define como un sistema material formado por dos 0 mas sustancias

diferentes cuyas identidades se mantienen” (Chevalier, 2016).

2.1.2 Aze6tropo

Smith (2013), afirma que un aze6tropo es una mezcla de dos o mas liquidos tal que
laraz6n de su composicion no puede ser cambiada por destilacion simple. Esto ocurre porque
cuando un azedtropo se hierbe el vapor resultante tiene la misma composicion de sus

constituyentes como en la mezcla original. Citado por (Chevalier, 2016,p. 27)

2.1.3 Presién de vapor

Presion de vapor o de equilibrio es la presion que ejerce un vapor en equilibrio
termodinamico con sus fases condensadas (s6lidos o liquidos) a una temperatura definida en
un sistema cerrado. La presion de vapor es un indicador de la tasa de evaporacion de la fase

condensada. (Chevalier, 2016)

2.1.4 Punto de Ebullicién
Es definida como similitud que presenta la presion de vapor frente a la presion del
entorno. También se encuentra en funcién de la masa molecular y la fuerza intermolecular

de la respectiva sustancia. (Smith y Van Ness, 1979)

2.1.5 Punto de Burbuja
Smith (2013) da a conocer que la formacion de la primera burbuja de vapor es la

Ilamada punto de burbuja, que se produce al calentar de 2 a mas componentes liquidos.



Dado que el vapor probablemente tendrd una composicién diferente que el
liquido, el punto de burbuja a diferentes composiciones son datos Utiles
cuando disefiamos sistemas de destilacion. Un punto de burbuja es un estado de mezcla
liquida en el que, si la presién se reduce ligeramente, aparece una segunda fase, un vapor.

(Chevalier, 2016)

2.1.6 Punto de Rocio

Smith (2013) afirma que el punto de rocio puede definirse como la temperatura a la
gue debe enfriarse una masa de aire saturado de vapor, de un componente puro o mezcla de
dos 0 mas componentes, a una presion barométrica constante, para que se forme la primera

gota liquida.

2.1.7 La presion atmosférica

Se define como la presion ejercida sobre la superficie en la atmdsfera de la Tierra.
También se puede indicar que aproximadamente es igual a la presion hidrostatica. La baja
presion del &rea es directamente proporcional a una menor masa atmosférica y del mismo
modo es cuando el rea presenta una mayor presion. N/m?y Pa son las unidades de presion

expresadas en Sl. (Chevalier, 2016)

2.1.8 Entalpia de Mezcla

Atkins (2012) afirma que la entalpia de mezcla es el calor absorbido o liberado por
una mezcla de dos sustancias quimicas no reactantes. Convencionalmente, cuando la entalpia
de mezcla es positiva es endotérmica, mientras que la entalpia de mezcla negativa significa
que la mezcla es exotérmica.

2.1.9 Fugacidad

Sandler (1989) afirma que la fugacidad puede ser considerada como una presion

corregida o efectiva de un gas real y de alli que es una medida del potencial quimico de un



gas real. Fenomenoldgicamente la fugacidad de un componente en una fase, expresa su

tendencia a cambiar de fase.

2.1.10 Fugacidad y coeficiente de Fugacidad.
(Smith J.M, Van Ness H.C, 1979, Balzhiser R.E., Samuels M.R., 1979; Chevalier

Santivariez, M.F, 2016)
A partir de la relacion fundamental de la termodindmica.

dGi = Vi dP —_ SldT
Para un sistema a T constante

dGi = Vi dP

Para un fluido ideal

Matematicamente es equivalente a:

dGY" = RT dinP
Para un comportamiento no ideal, P de un comportamiento ideal, se reemplaza por f
(fugacidad):



La diferencia de energias libres, del comportamiento no ideal y del ideal, se obtiene

la denominada energia libre residual, del siguiente modo:
dG; — dG?' = RTdIn (ﬁ)
i i P
giy _ fi
d(G;— 6J") = RTdIn P

d(G?) = RTdIn (%)

2.1.10.1 Coeficiente de Fugacidad

Smith J.M, y Van Ness H.C, (1979), indican que es una relacion de fugacidad y
presion del gas ideal especificamente del gas ideal, también es conocida con la correccion
del estado ideal, donde los valores se encuentran dentro de un rango de Oy 1.

Para una sustancia pura:

Para mezclas:

55 = E i fi.
'.I”, P—=0 '.I]I.

Volviendo a la definicion de dGR:

d(GR) = RTdnlg;



GR=RTIng;+C

Calcular la constante de integracion C con los valores Iniciales

En el estado inicial, GX =0 si

gi _
It =
(Di:l
C=0
GR
—_t
n0: = o7

Esta definicidn es valida tanto para un componente puro, asi como también para un

componente de una mezcla.

2.1.11 Determinacion del coeficiente de fugacidad de una mezcla mediante
ecuaciones generalizadas y ecuaciones cubicas de estado.
(Smith J.M, Van Ness H.C, 1979; Balzhiser R.E., Samuels M.R., 1979).

De las propiedades residuales
e (F RT
GF = j [V,- ——]dP
0 P
fi P RT
RT In @i = RTIn (F) = J(; [Vi - ?] dap

Se debe emplear una funcion explicita en volumen V

Para un gas real puro



Z,RT
V, =

P dP
RTln(Z)i=J (Z; — 1)RT —
0 P

d dp
ln(Z),- :J; (Zl—l)T

Los valores de Zi pueden estimarse a traves de EDE o correlaciones generalizadas.

2.1.111 Ecuacion virial truncada en el 2do coeficiente (pitzer — curl)

211111 Coeficiente de fugacidad de un componente puro

Ino =0
Y =T

2.1.11.1.2 Coeficiente de fugacidad de una mezcla.
El pardmetro B se encontraria mediante las reglas de mezclado propuestas por

Prausnitz. (Prausnitz, Lichtenthaler y Gomes, 1999).
B = z Z YiyjBij

Bij: Pardmetros binarios cruzados
Bii : Pardmetro de un componente puro i

Bjj : Parametro de un componente puro j

Bij = By;

Las reglas de mezclado establecidas por Prausnitz son las siguientes



10

. 0.422
BY = 0.083 - — 1=
Rij
oot 0.172
BB} 139 - ——5
Rij
- T
Ko T

Wi-I—W]
ij = 2

Zi+Z]-
Cij = 2

El pardmetro kij es un parametro empirico relacionado con el par molecular cuando
i=j, kij=0

Si no se conoce Kij se toma como cero.
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2.1.11.1.3 Fugacidad y coeficiente de fugacidad de un componente en

solucién

Si queremos evaluar el efecto de un solo componente en una mezcla recurrimos a

las propiedades molares parciales.

d(G") =RTInG,

Como el coeficiente de fugacidad es una propiedad molar parcial de GiRpodemos

aplicar el teorema de Euler:

ln(D:Zyiln@i

Para una sustancia en Solucion:

~ P dpP
ln(Dl-:f (Zl—l)—
0 P

61': fi
Py;

Planteamiento de la Ecuacion Virial truncada en el segundo coeficiente para

sistemas multicomponentes:

RT

Z Z Vive(26y — 6ie)]}

~ P 1
ll’l@kz— Bkk+§

Oix = 2Bjx — Bj; — By
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Oik = Oki

Para mezclas de dos componentes, aplicando las reglas de mezclado de Prausnitz, la

ecuacion del virial truncada, para el coeficiente de fugacidad de cada componente,

se expresa asi:

- P
Ing, = ﬁ{Bn + [y22 (612013

~ P
Ing, = E{Bzz + [y12(612)1}

2.1.11.2 Ecuacion de REDLICH-KWONG.

(Smith yVan Ness, 1979; Balzhiser y Samuels, 1979; Prausnitz, Lichtenthaler, y

Gomes, 1999).

Formas bésicas:

p= R.T a
v—b T.V.W+b)
0.42748.R%.Tc?>
a,- =

Pc.TO>

0.08664 . R% .Tc?%>
bi = Pc

Forma polinémica:

3 R.T ” 1 a ) ab
v —<—).v +—.(——b.R.T—P.b).v— =0

P P \JT PANT

Z3 -7 +(A"-B*—B%)Z—-A'B* =0
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aP bP

A" = pape " RT

Reglas de mezclado:

a, = 1/a,i.a,j. (1 — kl])
a= ZZ Yle.aij b = Z Yi'bi kl] = k]l

211121 Coeficiente de fugacidad para sustancias puras y mezclas:

Ing=2-1(Z—B) -2 (1+B*)
n = B*n Z

Coeficiente de fugacidad para componentes en solucion:

fu b

~ 1 . A* <b1 ) 2,+2B"
an)l—lnyiP— b(z 1) —In(z B)+B* b 01 )In T
2a,"? 1/2 —
o; = ‘: Zx]a]/ (1 - kl])

J

Cuando se desconoce el parametro de interaccion queda:

o =2 (%)”2

2.1.12 Actividad y coeficiente de actividad.

(Smith J.M, Van Ness H.C, 1979; Balzhiser R.E., Samuels M.R., 1979).

2.1.12.1 Actividad

En la interaccion de las moléculas en el estado no ideal, la actividad permite medir
la "concentracion efectiva™ de un componente en particular. Este factor es adimensional,
pero con el uso de la fraccion molar en el célculo, se hace dimensional. También se debe

indicar que depende de la composicién, presion y temperatura. (McCarty, 2016)
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Termodindmicamente, la actividad también se define como la razén de la fugacidad

de un componente a su fugacidad al estado estandar.

4

2.1.12.2 Coeficiente de Actividad

Un coeficiente de actividad es un factor empleado en termodindmica para considerar
las desviaciones del comportamiento ideal en una mezcla de sustancias quimicas. En una
mezcla ideal, las interacciones entre cada par de especies quimicas son la misma (0 mas
formalmente, la entalpia de mezcla es cero) y, como resultado, las propiedades de las
mezclas pueden ser expresadas directamente en términos de simples concentraciones o
presiones parciales de las sustancias presentes. Por ejemplo: La Ley de Raoult. Las
desviaciones de la idealidad son corregidas modificando la concentracion por un coeficiente

de actividad.

Es la razon de la actividad de un componente en una mezcla a su fraccién molar o su

concentracion en términos de moles por unidad de volumen:

_a f;

y._ e
X xi f7

Donde:

vi : es el coeficiente de actividad, ai es la actividad y xi es la fraccién molar del i-ésimo

componente en una solucién.

2.1.12.3 Potencial Termodinamico
Un potencial es una funcion escalar usado para representar el estado termodindmico

de un sistema. El concepto de potencial termodinamico fue introducido por Piere Duhem en
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1886. Josiah Williard Gibbs en sus articulos usaba el término de funciones fundamentales.
Un potencial termodindmico principal que tiene una interpretacion fisica es la energia

interna, U. (Smith y Van Ness, 1979)

2.1.12.4 UNIQUAC
El modelo es un denominado modelo enrejado y ha sido derivado de la aproximacion de
primer orden de la interaccion de las superficies moleculares en estadistica termodinamica.
Es modelo es sin embargo no completamente termodinamicamente consistente, debido a su

enfoque en una mezcla de solo dos liquidos.

2.1.13 Energia libre de Gibbs

La energia libre de Gibbs, también conocida como la entalpia libre para distinguirlo
de la energia libre de Helmholtz) es un potencial termodindmico que mide el maximo trabajo
reversible que puede ser realizado por un sistema termodindmico a una temperatura y presion

constante (isotérmico, isobarico)

2.1.13.1 Potencial Quimico

El potencial quimico de un componente i (ui) en un sistema esta definido como el
cambio en la energia libre de Gibbs con el cambio en los moles del componente i cuando la
temperatura T y la presion P y los moles de otros componentes permanecen constantes. ES
una propiedad intensiva. Para una sustancia pura el potencial quimicoy la energia libre molar

son iguales. (Smith y Van Ness, 1979)

w = Gn; = G

2.1.14 Equilibrio Termodinamico
En un sistema en equilibrio termodindmico los campos termodindmicos son

uniformes. Para una mezcla de dos componentes, la condicion de equilibrio termodinamico
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significa que la temperatura T, la presion p, el potencial quimico del componente 1y el
potencial quimico del componente 2 deben tener el mismo valor en cualquier parte del
sistema. En particular, para dos fases A y B en la coexistencia, la condicién de equilibrio
esta dado por:

Ty=Tg

P, =Py

H1a= 1B

Uza = U2B

Donde:
Ta, Pa, 1A'y 2A denotan los campos en la fase Ay la Tg, Pg, 1B y 2B denotan los

campos en la fase B.

2.1.15 Equilibrio Liquido-Vapor

Equilibrio liquido-vapor es una condicién donde un liquido y su vapor (fase gaseosa)
estan en equilibrio una con otra, una condicion o estado donde la velocidad de evaporacion
(liquido cambiando a vapor) iguala a la velocidad de condensacion (vapor cambiando a

liquido) a un nivel molecular en la que no hay interconversién liquido-vapor neta (total).

2.1.15.1 Modelos de correlacion y actividad de la fase liquida

2.1.15.1.1 La Ecuacioén de Gibbs-Duhem.

“La ecuacion de Gibbs-Duhem relaciona entre si los potenciales quimicos de los
componentes de una mezcla” (Smith y Van Ness, 1979). Cuando se aplica a una fase liquida
y escrito en términos de los coeficientes de actividad, la forma isotérmica-isobarica para un
sistema binario es:

X1 * dinyy + x5 *dlny, =0
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Prausnitz, Lichtenthaler y Gomes, 1999) indica que para una solucién binaria cuyos
datos isotérmicos estan disponibles para un componente y donde la presion es
suficientemente baja para permitir la omision del efecto de la presion sobre el coeficiente de

actividad en fase liquida, la ecuacion de Gibbs-Duhem puede expresarse:

diny; - diny,
— x, =

0

Xq *
dx;

dx,
2.1.15.2 La ecuacion de Redlich-Kister
La ecuacidn que sigue se conoce comunmente como la expansion Redlich-Kister en

términos de la energia libre en exceso, se expresa:

E
Z_T = x1%2[A + By — x3) + C(xy — x2)* + D(xy — %)% + -+ ]
La expansién Redlich-Kister proporciona una expresion algebraica flexible que
representa energia molar de Gibbs en exceso de una mezcla liquida. EI primer término de la

expansion es simétrico en x y da una parabola en que GE se representa frente a la

composicion molar de la fase liquida “x”.

Los términos de correccion de potencia impar [primero (B), tercero (D), ...] son
asimetricos en x y por lo tanto tienden a sesgar la parabola o bien a la izquierda o la derecha.
Los términos de correccion par [segundo (C), cuarto (E), ...] son simétricas en X y tienden a

aplanar o afinar la parabola.

2.1.15.3 Modelo de Margules
Smith y Van Ness (1979) afirma:
“Cuando la serie de Redlich Kister se trunca en el segundo parametro, la ecuacion

recibe el nombre de Ecuacion de Margules” (Aldana, 2015, p.26)
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GE
xleRT N

Az1x1 + A12x;

“Al derivar GE/RT con respecto a x1, se puede obtener la expresion para el

coeficiente de actividad” (Aldana, 2015, p.20):

GE
RT = (Az1x1 + A12Xx2)x1X;
nGE nin,
L = (Apgny + Aggngy) —2—
RT ( 2111 12 2) (nl + nz)z
-a(n_GE)-
Lny, = 01R;T = X3[A12 + 2(Ay1 — Ag2)xq]
-P,T,nz
_a(nGE)_
Lny, = %nf = X3[A51 + 2(Aq5 — Ayp)x,]
-P,T,nl

Los coeficientes de actividad a dilucién infinita, se evalGan a las condiciones limite,
de modo que:

Lny? =  Agp(x1=0)

Lny; = Az1(x2=0)

2.1.15.4 Modelo de Van Laar

En 1913, Van Laar observé que el reciproco de GE/RT mantiene una relacion lineal

con respecto a la fraccion molar x1. (Smith J.M, Van Ness H.C, 1979). (Aldana, 2015, p.22)
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X1Xp X1 | Xy AppXy+ x40

= + =
gE/RT Az Ag A12454

Los coeficientes de actividad

Iny, = x§A12 s = Aq
[+ (G- (22

Iny, = X%Am - = Az
1+ (G -1)=] (14523

La falta de informacion en modelos potenciales y a su vez no depende de la
temperatura, dificulta en su resolucidn, pero con los nuevos datos que se obtengan lo pueden

facilitar. (Aldana, 2015, p.26)

2.1.15.5 La Ecuacion de Wilson

En 1964 Wilson sugirié que en el nivel molecular una solucion dada, comprende
tipos de células, asi para una solucién binaria, comprende dos tipos de células: (Tassios, D.

P., 1993.), (Chevalier, 2016)

v Uno formado por las moléculas que rodean una molécula del componente 1;

v’ Laotra, por los que rodean a otro del componente 2.

Ademas, debido a las diferencias en las fuerzas inter e intramoleculares, los
parametros de la energia potencial A12 =221, A11 y A22 son diferentes, lo que conduce a
composiciones locales que no son los mismos que los generales.

Si, por ejemplo, las interacciones 1-1y 2-2 son mas fuertes que los de 1-2, las moléculas
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prefieren rodearse de su propia especie. Como resultado, las fracciones molares de células

xij , a las que se refiere como fracciones molares "locales"” con i representando la molécula

del centro de la celda, no son los mismos que los generales.

Tassios (1993.) Indica que las expresiones de exceso de energia libre de Gibbs,

coeficiente de actividad y la ecuacion de Wilson, tiene sus origenes en la definicion de

composiciones locales, del mismo modo también en las ecuaciones (RTL y UNIQUAC).

Sobre esta base de consideraciones moleculares Wilson presentd la siguiente

expresion para la energia de Gibbs de exceso de una soluciéon binaria. (Prausnitz,
Lichtenthaler y Gomes, 1999)

Las ecuaciones correspondientes para este modelo son:

GE u
RT = xlzxiLn ZX]A“
i=1 j

J
GE
ﬁ = len(Xl + A12X2) + szn(XZ + A12X2)
¢ Pl pn(Xy + AgXy) +
= n
x1x2RT X1X2 1 1242

X

2
In(X, + A, X
X1, n( 2 12 2)

Los coeficientes de actividad derivados de esta ecuacion son:

Lny; = —Ln(X1 + A12X3) + Xo( Az - Azt )

Lny; = —Ln(X; + A21X1) + X4( Az - Azt )

2.1.15.6 El Coeficiente de Actividad a Dilucion Infinita

El procedimiento para determinar los parametros en un modelo de coeficientes de

actividad involucra el ajuste de los datos experimentales en un rango de composicién liquida.
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X1=0 Lny;* = —Ln(A) + (1 —Ayq)

X;=0 Lny,” = —Ln(Az1) + (1 —Aqp)

Estimacion de los coeficientes de interaccion binaria de Wilson:

'Uj aij
Aij = v—iexp _ﬁ

v;, v; = volumenes molares a la T de los liquidos puros

a;j=constante independiente de Xiy T

2.1.16 Equilibrio de fases a presiones bajas y moderadas.

(Smith J.M, Van Ness H.C, 1979), (Balzhiser R.E., Samuels M.R., 1979).

2.1.16.1 ley de RAOULT modificada

En el equilibrio Liquido — Vapor de un sistema de gas real liquido real las

fugacidades de los componentes dentro de la mezcla quedan como sigue:

Vapor: Liquido:

AL

AV
fi =@xPxy; fi =y fit xx

[V,;L(P—Pisat)
L satp sat ||~ RT
fir=¢:7 P e

En el equilibrio:
AV AL
fi =fi

vit(p-P;5%t)
RT

<P*P*}’i:)/*¢isate[ ]*xi
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%
v (p—ro )
RT ]

«Pxy; =y*P " xx

t
¢iSa Pisate

PxPry =y P xx

A Presiones bajas y moderadas se puede tomar ®=1

Pxy; =y*P " xx

2.1.17 Construccién de diagramas p vs. Xy y t vs. Xy para sistemas binarios
utilizando la ley de Raoult modificada

Algoritmo para construir diagramas P vs. XY a T constante

e Como la T es constante calcular las Pisat de ambos componentes; puede

calcularse mediante la ecuaciéon de Antoine

In P;sat =A—L
: T+C

e Asumir los valores de la composicion de la fase liquida del componente mas
volatil x1 entre Oy 1.
e Calcular la P del sistema empleando la Ley de Raoult Modificada colocandola

en funcién de x1.

sat sat

y1P = x1P17y1 Y2P = x2P57°y>
Sumar miembro a miembro, sabiendo que y1+ y2=1:

P = x,Pi*y, + x,P3%y,
con cada valor de x1 calcular la correspondiente presion

e Lacomposicion de la fase liquida se determina por Raoult.



23

x1piat)’1
Yi=—"—FH

Gréaficamente, las curvas de rocio y de burbuja, se representan en el grafico que
sigue.
Figura N°1 Curva de rocio y de burbuja en funcién de la presién y la

composicion de etanol

Liquido comprimido
PiSat
Curva de burbuj
Curva de rocio
Psat
2
Vapor sobrecalentado
0 X1, Y1 1

b. Diagramas T vs. XY. Procedimiento para la elaboracion de un diagrama T vs
XY a P constante.

Dada una presion total PCalcular la T para cada componente por Antoine.

B:
R S—— o)
' Ai —InP l

e ConT;7% yT5% calculados, asumir valores en ese rango.

e Concadavalorentre TS yT5 calcular P$3t y P59 por Antoine
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e Suponiendo vélida la Ley de Raoult Modificada y estableciendo la relacién de

presion para 2 componentes:

P = x,Pi*y1 + x,P3%y,
e Despejar xi Yy calcular esta para cada Pf**

P _ statyz
Plsatyl _ statyz

x1=

Conocidas todas las x1 calcular y1 por la ecuacion de Raoult Modificada.

e Calcular todos los x1 y calcular las y1 por Raoult

sat

=x1P1 Y1
Y1 —p

Calcular y1 a cada x1 y P1sat con P constante.
Conocidas x1 para cada T trazar la curva de burbuja.

Conocida y1 para cada T trazar la curva de rocio.
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Figura N°2:
Curvade rocio y de burbuja en funcién de la Temperatura y la composicion de etanol a Presion

constante

Vapor sobrecalentado

TZ.S‘at A
Curva de rocio

Azeotropo

Curva de burbuja

2
sat
Ty

Liquido

0 X1, 1

Figura N°2: Curva de rocio y de burbuja en funcion de la Temperatura y la composicion de

etanol a Presién constante.
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CAPITULO I1l: METODOLOGIA

3.1 Sistema de destilacion

La finalidad de este sistema es la separacion de componentes y obteniendo la especie

mas volatil como producto. (Gomez, s.f) (Henley E.J-Seader J.D. , 2007)

En esta investigacion se pretende separar etanol de agua en donde inicialmente se encuentra
en una concentracion del 20% Vol y se desea lograr una concentracion de 94% Vol. Este
sistema esté elaborado de acero inoxidable, ya que soporta condiciones de operacion altas.
(Perry, 1963).

Al aislarle la tuberia de corriente de vapor influye en la calidad de lo que se quiere
obtener, para evitar la condensacion prematura del mismo. La estructura del sistema de

destilacién simple lo conforman tres equipos individuales: (McCabey Smith, 1956 )

3.1.1 Columna de Destilacion con Reflujo (Columna de Rectificacion)

Este equipo tiene la funcion de separar componentes de acuerdo a sus puntos de
ebullicion. Las condiciones para que ocurra la correcta separacion de los componentes tiene
que ser apropiadas ya sea la temperatura y presion, la transferencia de masa que existe entre
el componente liviano y pesos van variando a lo largo de la operacion. (McCabe y Smith,

1956)

Para la obtencion del componente deseado, la mezcla liquida es calentado, con la
finalidad de hacer volatilizar en componente con menor punto de ebullicion, esta pasara de
liquida a fase vapor, que posteriormente pasara por un condensador en donde el cambio de
fase sera inverso, es decir de vapor a liquido. La corriente de salida del condensador es

dividida en 2, una corriente de reflujo y otra de destilado, el reflujo es fundamental para que
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ocurra la transferencia de masa entre el vapor que asciende y el liquido del reflujo que
desciende por la columna. Entre los productos que se obtiene después de la destilacion se
puede mencionar al producto de cola que el componente 0 componentes que no se

volatilizaron y el producto de cabeza que es componente deseado (Henley, 2007)

La corriente de entrada de la alimentacion se encuentra en la parte media del equipo
destilador, la seccion que se encuentra por debajo del punto de alimentacion se conoce como
zona de empobrecimiento y la que se encuentra por arriba del punto de alimentacion se le

conoce zona de enriquecimiento. (Henley, 2007)

T
Condensador k D _
4 Producto
: - destilado;
o -
A
>.Se¢;ci6n de
‘rectificacion
Alimentacién e /
F—I' f By
o 2- agotamiento
:n-1 i
7
Tormo-resistoncia Hervidor
5 B ‘Producto de
" fondo

Figura 3: Diagrama de una Columna de Destilacion con sus partes.
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Existen diversos tipos de destilacion, entre ellos se encuentra la destilacion simple,
cuyo funcionamiento se mencion6 anteriormente y la destilacion compleja que normalmente
se utiliza para la separacion cuando existe muchos componentes en separar. (Henley y
Seader, 2007),

La utilizacion de empaques, platos y bandejas en la estructura del destilador simple,
es para optimizar contacto del liquido y del vapor y en consecuencia aumentar la
transferencia de masa de estas 2 fases. (Henley y Seader, 2007),

Se tiene que tomar en cuenta el balance de masa global en el disefio del destilador.
Para el calculo de numero de platos y a que altura de la columna de destilacion se va
encontrar la alimentacion se hace uso del Método de McCabe — Thiele, con esto se puede

graficar la curva de equilibrio. (Henley y Seader, 2007)

3.1.2 Método Mc Cabe — Thiele.

Fundamento: el método grafico que desarrollaron estos autores, permite la
determinacion de los platos tedricos en un destilador para la separacion de 2
componentes, generando una linea de operacién y una curva de equilibrio y-x.
Cuando el liquido y el vapor ingresan al plato, alcanzan el equilibrio y salen de ella.

(McCabe, Smith, 1956), (Henley y Seader, 2007), (Perry, 1963).

Vn,yn

Vn+1,yn+1] t Ln,xn
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3.1.2.1 Determinacion de las lineas de operacion.

3.1.2.1.1 Seccién de enriquecimiento.

Lafigura 3, es el equipo de destilacion que opera de manera continua, la alimentacion
ingresa por parte media de la columna del destilador, la alimentacion esta representada con

la letra F, el destilado por Dy el producto de cola por B.

El balance de materia total realizado en la columna es lo siguiente,
F=D+W

Y un balance global para el componente A,
F.Xr=D.xp + B.Xs

En la figura 7, se realiza un balance de materia total en el plato “n” lo cual resulta,
Vis1+ Lpi= Vo + Ly
En este plato “n” un balance de componente respecto a A (mas volatil) da,
Vh+1.Yn+1 + Ln-1.Xn-1 = Vn.Yn + Ln.Xn

En la figura 4 se observa el mecanismo de operacién en el equipo, en ello se aprecia
la salida del vapor por la parte superior, especificamente de un componente y1 que llega al
condensador y pasa del vapor a liquido, a la salida del condensador la corriente es dividida
en 2 corrientes, la del reflujo L y destilado D, cabe mencionar y1 y xD tiene la composicion.

Se realizo una suposicion de un derrame equimolar, en las secciones las cantidades
gue permanecen constantes son la del liquido y vapor, L1 =L2=LnyV1=V2=Vn =

Vn+1.
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Fiaura 4: balance masa seccion

En esta seccion (dentro de la linea punteada) un balance de materia total,

Vn+tl=Ln+D
Y un balance de materia respecto al componente A,

Vn+l.yn+l = Ln.xn + D.xD

Fiaura 5: construccion linea
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Al despejar la fraccion molar del vapor yn+1, se obtiene la linea de operacion de la

seccion de enriquecimiento (LOSE),

L, D.xp
= X
Ynt1 Vn+1 " Vn+1

En funcion a una relacion de reflujo R (donde R = Ln/D),

Puesto que Vn+1 =Ln + D:

Ly, L, _ Ly/D _ R
Vosr1 Lpn+D L,/D+1 R+1
D D _ D/D 1
Vosr Lpn+D L,/D+1 R+1

De todo esto, la linea de operacion en funcion de la relacion de reflujo R se representa

de la siguiente manera,

R

Xp

+1
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El resultado de esta ecuacion permite graficar yn+1 vs. xn, obteniéndose una linea
recta, en referencia a los componentes que se encuentran contacto.

Asi, la pendiente es R/(R+1) 6 Ln/Vn+1.

Cuando x =0, y (0) = x_D/(R+1)

Cuando x =y, x = xD (Punto de partida de la LOSE).

Para la determinacidn de las etapas tedricas se empieza de la fraccion del destilado y
escalonando el primer plato hasta x1 (figura 3). Entonces, y2 es la composicion del vapor
que pasa por el liquido x1. De esta manera se realiza para los otros platos de la seccién de

enriquecimiento, hasta llegar a alcanzar el plato por donde ingresa la alimentacion.

3.1.2.2 Seccidn de agotamiento
Esta seccién involucra a todo aquello que se encuentra por la parte debajo del ingreso

de la alimentacion.

alimentacién.
ﬂ"_“-\,_H_',
-
P i o
lf e \'\
E % \\\ Y 1
H N .,
i BN “
i N Yo \
: g o
3 !
LY ]
‘\ Lae, Xn /r" e
‘\‘\- ------------------ . g
W, xw
Figura 6 Figura 7

Seccidn agotamiento Construccion etapas LOSA
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Para encontrar su linea de operacion, se realiza un balance de materia total y del
componente A (Figura 6). Un balance total de materia resulta, Y un balance de materia del

componente A,

Vm+1lym+1 =Lm. xm -W.xXW

Cuando despejamos ym+1 obtenemos la linea de operacion de la seccion de
agotamiento (LOA),

y(m+1) = Lm/(V_m+1) x_n - (Wx_w) /(Vm+1)

Puesto que suponemos flujo equimolar, Lm = LNy Vm+1 = VN.

La pendiente de la LOSA es Lm/Vm+1.

Cuando x =0:y (0) = - (Bx_B) /V_(m+1)

Cuando y = x: X = XW.

En la determinacion de las etapas teodricas en este caso se comienza de xXW y
consecutivamente hasta llegar xN (figura 5). Entonces, yW es la composicién del vapor que
pasa por el liquido xN. De esta manera siguiendo el mismo procedimiento se aplica para los
demas platos tedricos de la zona de enriquecimiento hasta alcanzar el plato por donde ingresa
la alimentacion.

3.1.2.2.1 Linea de alimentacion:

La alimentacion representa por F, presentan condiciones que permite la
determinacion de la relacion Vm/Vn, donde Vm representa el vapor de zona de
empobrecimiento y Vn representa el vapor de la zona de enriquecimiento, al igual también
permite la determinacion de la relacion Lm/Ln en los liquidos.

La alimentacion tiene condiciones que para cuestiones de calculo, esta representada
por “q”, que viene a ser el calor necesario separar 1 mol de alimentacion de acuerdo a las

condiciones que tenga, entre el calor latente molar de vaporizacion de la alimentacion.
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En términos de entalpia la ecuacion de g la podemos escribir,
q = (HV-hF)/(HV-hL)

Donde,

HV: entalpia de alimentacidn al punto de rocio

hF: entalpia de alimentacién en condiciones de entrada

hL.: entalpia de alimentacion al punto de burbuja

[P}

También consideramos “q” como la relacion entre los moles de liquido saturado en

el plato de alimentacién por cada mol alimentado a la columna.

En la figura 6 apreciamos como si la alimentacidn posee parte de vapor, se afiadira a

Vmy da Vn; si la alimentacién posee parte de liquido, se agregara a Ln para dar Lm.

Se obtiene el punto de interseccion entre las lineas de operacion de agotamiento y

enriguecimiento en una grafica y — x como sigue:

platos,

a) Escribimos las ecuaciones de las LOSE y LOSA omitiendo los subindices de los

LOSE: Vniy =Lnx+ D.xD (1)

LOSA: Vm.y =Lm.x -B.xB (1V)

Donde “x” e “y” nos da el punto de interseccion de las dos lineas de operacion.
b) Restamos las ecuaciones (V) — (111),
(Vm-Vn)y=(Lm-Ln)x-(BxB+D.xD) V)

c) Sustituyendo en la ecuacion (V) a las ecuaciones (1), (11) asi como el balance de

materia para el componente A en la columna y reordenando,

Delaec (l): (Lm—Ln)=q.F
Delaec (II): (Vm—-Vn)=(g-1) F

Del balance de A en la columna: F.xF = (B.xB + D.xD)
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Para obtencidn del resultado operacion de la alimentacion se reemplaza y despeja ec,
anterior,

= (q-1) F.y=q.F.x - F.xF

y = a/((9-1)) x-x_F/((g-1))

Pendiente: g/(g-1)

Cuandoy = x: x = Xf

3.1.2.2.2 Cdlculo de la relacién de reflujo.
Reflujo total.
Existe una dependencia entre la cantidad de platos ideales y las lineas de operacion.
La relacion de reflujo R = Lo/D, serve para la fijacion de estas lineas que se encuentran en
la parte superior de la columna.
Uno de los valores limites de esta relacion de reflujo R es el de reflujo total o R = oo.
Puesto que R depende de Lo, entonces Lo es muy grande lo cual significa que la

pendiente de la LOSE: R/(R+1) es uno (1) y que las lineas de operacion de ambas secciones

coinciden con la diagonal de 45° (linea 'y = x).

=
-
& 2
et / - Lines de 45
=
=
= 3 H
£ Lines de operacién
—_ i de emriquecimisnio
2 ' ;
1
4 : !
Linea de operaciin
de empohrecimicnie
ol : !
b X o |

Figura 8: Determinacién del nimero minimo de etapas Nm
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La obtencidn de las etapas teoricas se realiza a partir del escalonamiento de los platos
de xp a xw (Figura 8). En este caso existe un minimo de etapas (Nm) para la operacion
de separacion.

En la interpretacion de la condicién de reflujo se puede mencionar como requisito el
tamafio del condensador y el diametro del destilador para conocer la velocidad con

la cual se alimentara.

. J.-Pmuo eonpritid o Punto comprimido—,
- Lines ¢ :
§ :
- i
CRET LT, !
g i Liness de operacitn
- H de erfriqu e immecty
g L/ E
E 4 !
& H 1 H
§ o '
v ! i
= - b d :
i o :
ﬂ. i Fl
[1] Iy I Ix p 1
Fraceidn mel de 4 en el liquido, 1
(a) (k)

Figura 9: Determinacion del reflujo minimo

Reduciendo R la pendiente de la LOSE también se reduce y la interseccion de la
LOSE con la LOSA se aproxima a la curva de equilibrio, si en el caso llegue a juntarse la
interseccién con la linea de equilibrio, hace que se aumente el nimero de etapas y al igual
también aumenta la cantidad de platos. (Figura 9(a)).

La pendiente de la LOSE sera:

Rm =xD_yl
R,+1 xp—x'

XD
Ry +1

Y el intercepto cuando x = 0: y(0) =
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Si en caso la linea de equilibrio presenta una inflexion como se aprecia en la Figura
9(b), la linea de operacidn a reflujo minimo sera tangente a la linea de equilibrio, es decir, la
presencia del punto comprimido se encontrara en el punto de inflexion. (McCABE, W.;

SMITH, J., 1956 ), (Henley E.J-Seader J.D. , 2007).

Reflujo de operacion.

La aplicacidn del reflujo de la operacion esta dada entre el limite del reflujo total
(ndmero minimo de platos) y el limite de reflujo minimo (ndmero infinito de platos). En este
caso un balance econémico de todos los costos fijos del equipo y de la operacién es muy
importante para hacer la seleccién del valor de R.

Con las demostraciones realizadas se puede indicar la relacion de reflujo de
operacion se debe encontrar en el rango de 1,2 a 1,5 el valor de reflujo minimo. (McCABE,

W.; SMITH, J., 1956), (Henley E.J-Seader J.D., 2007), (PERRY, J. H., 1963.).

3.2 Caso de aplicacion: mezcla liquida: etanol (1)-agua (2).

3.2.1 Modelo termodinamico de equilibrio liquido vapor del sistema
etanol (1)-agua (2).
(Jimenez, M.C., Soto, J. y Villaescusa, M.A. , 2006).
Diagrama X1, Y1, a P=1,013 bar (1 atm):
Considerando comportamiento ideal de la fase vapor, esto debido a que se opera a

baja presion, 1,013 bar (1 atmosfera), se puede tomar ®=1.

Pxy, =y;*P{"xx; (1)

yi+y2=1 (2)
yixPix;

Yi="p (3)
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Entonces:

P = x, P{®y1 + x, P5™y; (4)

Presion de saturacion de componentes puros; ecuacion de Antoine:

B
T(e0)+C

log P53 = A — (P§* (bar))

Calculo de los coeficientes de actividad, mediante ecuacion de Wilson:

A1 Ay
X1+A12X> Xo+A21X1

Lny1 = —Ln(X1 + A12X2) + Xz(

A A
Lnyz = —Ln(XZ + A21X1) + Xl( 12 21

X, +ApXs X, A21X1)

Estimacion de Ay, Y Ayq:

Ajj = v—iexp R

a;, =(A12-A11), (cal/gmol).
a1 =(A21-A22), (cal/gmol).
v;, (cm3/mol).
v,, (cm3/mol).
v;, v; = volumenes molares a la T de los liquidos puros
a;j=constante de interaccion energética, independiente de Xjy T, para cada par de
sustancias.

X *P{" 5y
Y1 = P

_xz*Piat*Yz
Y2 = P
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3.2.2 Procedimiento de célculo de las coordenadas X1, Y1 a P= 1,013 bar
a. Obtener los parametros de interaccion energética molar, del etanol-agua, de Wilson.

(Smith J.M, Van Ness H.C, 1979).

a1, =(A12-A11) = 382,3 (cal/gmol).
a,1 =(A21-A22) = 955,45 (cal/gmol).
b. Obtener los volumenes molares del etanol y agua, (Horacio Correa, 2015)
v, =23,01241+0,17621*T-0,00019*T"2, cm*/mol.

v,= 22,88689-0,03642*T+0,00007*T"2, cm3mol.

c. Aplicar la ecuacion de Antoine para calcular las presiones de vapor del agua pura y
del etanol puro a la temperatura (T°C) deseada. (Smith J.M, Van Ness H.C, 1979).

log P;** = Ai — Bi/(T(°C) + Ci), bar.

Tabla N° 1: constantes de Antoine para etanol y agua

CONSTANTES DE ANTOINE

ETANOL(1) AGUA(2)

Al Bl Cl A2 B2 C2

5,33675 1648,122 230,807 5,11564 1687,537 230,17

Fuente:(Smith y Van Ness, 1979).
LogPs%t= 5,33675-1648,122/(T(°C)+ 230,807)
LogPs®=511564-1687,537/(T(°C)+ 230,17)
P5at=10A(5,33675-1648,122/(T(°C) + 230,807)), bar
P3%t=10(5,11564-1687,537/(T(°C) + 230,17)), bar
d. Estimar los coeficientes de actividad del etanol (1) y del agua (2), mediante el
modelo de Wilson.

d.1. Estimacion de A,, y A, de Wilson:
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V2
Az = 17_1 * EXP((A12 — A11)/(R*T))

Az = z—i * EXP(—(A21 — 422)/(R * T))

d.2. Aplicar el modelo de Wilson y calcular los coeficientes de actividad y; v,.

Lny, = —Ln(Xy + A, X,) + X2< e B )
X, + Ao Xy Xy + AyiXy
A12 _ A21

Lnyz = _Ln(XZ + A21X1) + Xl( )

Entonces:
y1 = EXP(Lny,)

Y2 = EXP(Lny,)

e. Calcular las constantes de equilibrio de fases de los componentes 1y 2:
Ky =y, * P{*/P
Ky =y, * P3%/P
f. Obtener Y1, Y2
Y, = Ky * X4
Y, = K, * X,
g. Determinar las temperaturas de ebullicion normal (a 1,013 bar) del etanol (1) y
del agua (2). (Smith J.M, Van Ness H.C, 1979):
T1(°C) = 78,37
T2(°C) = 100
h. Parauna concentracion definida de etanol, en el rango (0 < X1 <1), de una mezcla
etanol-agua.
i. Asumir una temperatura T(°C), en el rango de los puntos de ebullicién normal

del etanol y del agua, es decir: 78,37 < T(°C)<100, para cada X1 definida y
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realizar la secuencia de célculos hasta obtener Y; y Y, en la etapa f de este
procedimiento.

Calcular, S=(Y; + Y,); si esta suma es aproximadamente 1, entonces la
temperatura Ti(°C) de equilibrio asumida para la mezcla liquida de composicion
X1, es correcta; de lo contrario, se corrige la temperatura asumida T;,,(°C)=
T;(°C)+AT;(°C) y se vuelve a calcular hasta que la suma S=1, entonces la
temperatura que cumple tal condicion seré la temperatura de equilibrio de las
fases liquido-vapor de la mezcla para tal composicion de etanol; es decir las
coordenadas X1,Y1, cuyo diagrama de equilibrio utiliza el método de McCabe-
Thiele.

Los célculos indicados en j, se realizan mediante la aplicacion de una hoja de
calculo Excel, para todos los puntos que se presentan en anexos Al y A2 donde
se muestran los célculos para dos puntos de la tabla.

Con los datos obtenidos de los calculos precedentes se construye la figura de la
curva de equilibrio X1, Y1 obtenida por el procedimiento propuesto.

. Los valores obtenidos se validan con datos experimentales obtenidos de la

literatura especializada. (Iral Maldonado, H.,A., 2017)
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Figura N° 10: Diagrama de Flujo de calculo de cada punto coordenado X1, Y1 a presion
constante de P= 1,013 bar.
Presion Total, P= 1,013 bar

Tabla N°2: Datos experimentales de ELV de mezcla de etanol-agua

Fraccién molar de Etanol en fase liquida
X1y en fase vapor Y1
X1 Y1
0 0

0,019 0,170
0,0721 0,3891
0,0966 0,4375
0,1238 0,4704
0,1661 0,5089
0,2337 0,548
0,2608 0,558
0,3273 0,583
0,3965 0,6122
0,5079 0,6564
0,5198 0,6599
0,5732 0,6841
0,6763 0,7385
0,7472 0,7815
0,8954 0,8954

0,93 0,92

0,97 0,96

1,00 1,00

Fuente: (Iral, 2017).
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CAPITULO IV: RESULTADOS

4.1 RESULTADOS

Aplicando el procedimiento precedente y planteado en la figura N° 10, para mezclas
de las concentraciones indicadas en la tabla que sigue, se calculo la temperatura de equilibrio
correspondiente (columna 1 de la tabla siguiente), luego se obtuvo el valor respectivo de Y1
y por ende de Y2 con una aproximacion de 0,001, obteniéndose la tabla que sigue. En anexo
se muestra el calculo para X1= 0,1, encontrandose que Y1 de equilibrio es 0,44992419, para
la suma de Y1+Y2 es 0,99914917con una aproximacion a 1 de 0,00085083, por lo que se

acepta el valor de la temperatura de 86,9°C.

Del mismo modo se calcularon los otros Y, para cada valor de X, obteniéndose la
temperatura de equilibrio de la primera columna de la tabla, los respectivos valores de Y1y

la aproximacion a la unidad en la tltima columna de la tabla que sigue.

Tabla N° 3: Valores calculados de Y1 para X1 a la temperatura de equilibrio

correspondiente a presion total constante de 1,013 bar.

P=1,013 bar (1 atm)

T (°C) X1 Y1 Y2 YI+Y2  (1(Y1+Y2)
100 0 0 0,99750497  0,99750497  0,00249503
90,4 0,05 0,33769092 0,668224052 1,00591497 -0,00591497
86,9 0,1 0,44992419  0,54922498  0,99914917  0,00085083

85 0,2 0,56620349  0,43643917  1,00264266 -0,00264266
84,5 03 0,58400192  0,41453513  0,99853705 -0,00763705
84,5 0,4 0,6122176  0,38578206  0,99799966  0,00200034
84,3 05 0,65784043  0,3392614  0,99710183  0,00289817
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83,65 0,67 073114257  0,26856583  0,9997084  0,0002916
83 0,74 0,78999416  0,20702314  0,9970173  0,0029827
80,4 0,8954  0,8964975  0,09019451  0,98669201  0,01330799
78,7 0,95 0,9399543  0,0600357  0,99999 1E-05
78,35 1 1,00027874 0 1,00027874  -0,00027874
Datos de equilibrio etanol-agua
P =1.013 bar

10 ?

09 |

07 |

06 |

il
i

o6 07 08 09 10

—&— Experiment

=<l -- Wilson

Figura N° 11: Curvas de equilibrio con datos experimentales y datos calculados con

ecuacion de Wilson- Antoine.
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4.1.1 Aplicacion Método gréafico McCabe-Thiele:

En una industria dedicada a la destilacion se trata grandes cantidades de volumen en donde
el etanol constituye el 18% vy la otra parte de agua.

Si se quiere obtener etanol al 80% mol teniendo un reflujo interno de 0.818 y en la parte
inferior de 2% de peso del etanol, las condiciones como la presion es de 1 atm.

La salida del producto de colas se realiza mediante una corriente que se encuentra en la parte
inferior de la columna. La determinacion de los platos tedricos es muy importante en el
disefio del equipo de destilacién, por eso se plantea la pregunta ¢cuantos platos tedricos se

requieren? (Valiente, 2010)

Datos
a. Concentraciones en fracciones molares, X1, Y1, a 1,013 bar (1atm),
experimentales tabla N°...2. y calculados tabla N°.3.

b. Esquema del destilador:



V
/(L Cond=nsader
I

N I I
- . : WEEEEA e Aoomalador
Foe] T Lrv=0.818
'|‘+.'r‘\' D
F=10 000 L/h X1
P R
18% vol etanol
—— : 5 (Taefapa)
=T { Misma magnitnd que €l destilado)
-:v:':*:1 ' Rahervidor
FEE ] Vaper
pER C
1 Condensade

2 %% W Etanol

Figura N° 12: Esquema del destilador del problema de aplicacion

Curva de equilibrio: la curva con datos calculados y con datos experimentales se
aprecia en la figura N°.......

Linea de rectificacion:

_ R X XD
T R+1 R+1

Y

Linea de agotamiento

y(m+1) = Lm/(Vm+1)* xn - (W*xw)/(Vm+1), o:

v — L W x Xw
“vY T v
Linea de alimentacién:
X
Y = * —_ F

X
q—q q—1

Reflujo Externo

46
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R=L/D

S L__ 1
REE
vV
L
[0,818] -1
0.8
XD = 0,145

R+1 4494+1
La densidad de una solucién al 18% volumen, medida a 15°C es de 0,97794 kg/L (
y que el porcentaje en masa de alcohol es de 12,85%). (Perry, J. H, 1963).
Alimentacion:
F= 1000 L/h de mezcla etanol-agua

F= 1000 L/h*0,97794 kg/h=9779,4 kg/h

F=9779,4 kg/h* 0,1285/46 + 9779,4*0,8715) /18 = 500,804 kgmol/h

Composicion:
_ 97794+ 01285/46 _ .,
LE ™~ 500,804 -
2
46 — 0,008

XienW = 75 < ,0a<
T ()t (@)

Balance material:
Balance global

F= D+S+W
Sustituyendo valores y considerando que S=D:

500.804 =2D+ W (a)
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El método grafico de destilacién binaria de McCabe-Thiele, se basa en la curva de
equilibrio liquido-vapor de los componentes de la solucion binaria, en este caso, del
etanol-agua, a 1 atm de presion; y las lineas de operacion de enriquecimiento, de

agotamiento y de alimentacion, en el plano X1, Y1.

La curva de equilibrio, X1, Y1, se obtiene con los datos experimentales de la tabla

Las lineas de enriguecimiento, de agotamiento, se obtienen mediante balances de

materia y la de alimentacion, se obtiene de acuerdo a las condiciones del alimento.

Lineas de Operacion:

Balance de soluto X1:

F*X1, F=D*X1, D + S*X1, S + W*X1, W
De la grafica precedente se lee que X1, S = 0,34
Sustituyendo valores:

500.804(0.054) = 0.8D+ 0.34S+ 0.008W

Si S= D (de la misma magnitud)
27.043=1.14D + 0.008W (b)

Resolviendo el sistema de ecuaciones (a), (b):
D= 20,495 kgmol/h

$=20,495 kgmol/h

W= 459,814 kgmol/h
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X1=Y1

20,495 % 0,34+ 20,495+ 0,8

2 20,495

X1=0,57

Y1=0,57

50

Para localizar la otra interseccion con el eje “Y1 “de la nueva linea de rectificacion

L_ 4,494
D - )
L=D*4,494
S$=20,495=D, entonces:
L=20,495*4,494
L=92,104 kgmol/h
L~ 0818
D
Vv L
L\
D
(5)
_ 92,104
~ 0,818

V=112,596 kgmol/h

Luego

D *Xyp.S*Xys (20,495 % 0,8) + (20,195 * 0,34)

%4 112,596

Entonces el otro punto de la nueva linea de enriquecimiento es (0, 0.207)

= 0,207
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CAPITULO V: DISCUSION, CONCLUSION Y RECOMENDACION

5.1 Discusion

De acuerdo con la figura N° 14 Se requieren 9 etapas teoricas o ideales y un
rehervidor.

Los resultados obtenidos con el modelo de célculo, son concordantes con los datos
experimentales, tanto en la curva de equilibrio como en la aplicacion del método McCabe-
Thiele.

En lo relacionado con la curva de equilibrio, se presentan ciertas desviaciones en la
parte mas distante de la curva de equilibrio de la linea de 45°, esto reduce la posibilidad de
incremento de nimero de etapas por el método de McCabe, puesto que, para el método,
mientras mas alejadas estén estas curvas el nimero de etapas es menor, por tal razon se
obtiene practicamente el mismo ndmero de etapas tedricas con ambos tipos de datos, los
experimentales y los calculados. Esto se puede corroborar en los graficos de las figuras
N°.13. y N°.14.

Los resultados de la aplicacion del algoritmo disefiado para estudiar el equilibrio
liquido-vapor de una mezcla de etanol-agua, a 1 atmoésfera de presidn, se compararon
graficamente con valores experimentales, tabla N° 2, (Iral Maldonado, H.,A., 2017),
obteniéndose concordancia inclusive en la region de comportamiento azeotrdpico de la

mezcla tal como se muestra en la figura N°.11.

5.2 Conclusiones
e El nimero de etapas de un destilador por etapas para una mezcla binaria a 1 atm
de presion, es pronosticado aceptablemente por el método grafico McCabe-

Thiele. Se simplifica considerablemente a esta presion, porque la fase vapor de
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los componentes 1 y 2, presentan un comportamiento aproximadamente ideal
(Di=1).

El comportamiento termodindmico de la fase liquida en equilibrio, calculada con
el modelo de Wilson asociado al de Antoine, ofrece resultados concordantes con
los datos experimentales.

La curva de equilibrio, calculada en este estudio es concordante en alto grado con
la correspondiente con datos experimentales; esto abona en favor del modelo
utilizado para dicho calculo.

El modelo utilizado para el célculo de la curva de equilibrio, también permite
visualizar el punto de azeotropia de la mezcla etanol-agua a 1 atm de presion, tal

como se aprecia en la figura N° 14.

5.3 Recomendaciones

Realizar el estudio del equilibrio con otros modelos termodindmicos;
principalmente para el coeficiente de actividad de la fase liquida.

Realizar el estudio en otras condiciones de presion.
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ANEXO

1.1 Anexo 1

CALCULO DE LA TEMPERATURA DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR A
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