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CAPITULO I 

EL EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO. 
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CAPITULO I: EL EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO. 

I.l Introducci6n : El Equilibrio y la Ingeniería 
Química. 

Cualquier cambio que ocurre en la naturaleza, es 
debido a la tendencia de los sistemas por alcan
zar un estado de máxima estabilidad ; el cual es 
llamado estado .<:!!! equilibrio. 

Podemos decir entonces,que un estado de equili
brio es aquel en el que no existe la tendencia de 
cambio al transcurrir el tiempo. 

Desde el punto de vista termodinámico, el esta
do de equilibrio se ha alcanzado cuando las propi~ 
dades de cierto material permanecen invariables re~ 
pecto al tiempo. 

De lo anterior podemos concluir, que cualquier 
sistema tiende pues, a acercarse a su estado de e
quilibrio. 

Dentro de la ingeniería química existen diversos 
sistemas que, basados en las operaciones unitarias, 
constituyen procesos industriales importantísimos y 
de vasta aplicaci6n en la actualidad, Dentro de 
éstos últimos, podemos destacar el proceso de des

t1laci6n, absorci6n, extracci6n, secado, etc. 
Los procesos anteriores son particularmente in

te1•esantes para nosotros, puesto que implican la 
participaci6n de fases que no estan en equilibrio 
y la transferencia de especies en ámbas. Es claro 
que la facilidad de separaci6n, de transferencia y 
sus respectivas velocidades, se verán afectadas 
por el alejamiento del sistema, respecto a las C.9.!!, 

diciones de equilibrio. 
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En realidad, los métodos de diseño de aparatos 
que efectúan los procesos anteriores, se basan en 
las condiciones de equilibrio. 

Es evidente entonces, la dependencia del diseño 
y cálculo de un equipo eficiente, con los datos de 
condiciones de equilibrio usados. De ahi la nece
sidad, de contar con datos de equilibrio de fases 
lo suficientemente confiables para reducir el e -
rror en el diseño de éstos equipos. En ésta tarea 
, los métodos experimentales han demostrado avent~ 
jar comodamente a los métodos analíticos, los cua
les limitan su rango de aplicaci6n a sistemas con 
tendencias ideales y/o constituidos por componen -
tes con cierta similitud de propiedades. 

Los años cuarenta, cincuenta y mediados de los 
sesenta, representaron grandes avances en la in -
geniería química, y fué en esa época donde grandes 
investigadores centraron su atenci6n en los fen6-
menos de equilibrio de fases; construyendo apara
tos para el cálculo de manera experimental, de 
porcentajes de distribuci6n de los componentes 
en las diferentes rases, temperaturas y presiones, 
en el tan comentado estado de equilibrio. 

En el presente trabajo se contempla como obje
tivo diseñar y construir un aparato que permita la 
obtenci6n de datos de equilibrio vapor-líquido ex
perimentalmente a nivel laboratorio, para estudiar 
el comportamiento de fases y las operaciones de 
transferencia. 
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I.2 Fundamentos Termodinámicos: El Criterio de 
Equilibrio. 

En párrafos anteriores hemos mencionado la ten
dencia de todo sistema por acercarse a su estado 
de equilibrio; pues bien, si en éste "camino" en
cuentra necesario aplicar una fuerza, estará rea
lizando un trabajo; y la fracción de éste último 
que se entrega al medio, es el trabajo recuperable, 
el resto se convierte en calor. 

Considerémos una fase cualquiera (región donde 
la composici6n química y propiedades físicas son 
constantes y uniformes en un sistema ), como un 
sistema cerrado. La primera ley de la termodiná
mica nos muestra que: dU=dQ-dW .Sin embargo, si 
el cambio es reversible, obtendrémos dU=dQrev-dWrev 
.Ahora bien, si sustituimos los términos dQrcv y 

dWrev por los términos correspondientes TdS y PdV 
respect!var.ientc, obtenemos: 

dU= TdS-PdV ......... (I.21) 

La relación anterior nos indica la dependencia 
de la energía con otras variables termodinámicas, 
que son función de estado, por lo que la ecua -
ci6n (I.21) puede aplicarse a sistemas reversibles 
6 irreversibles, siempre y cuando sean cerrados y 
el cambio se presente entre estados de equilibrio. 

Ahora bien, de la definición de entalpia 
H=U+PV, relacionando ésta variable con las propie
dades anteriores, partimos de la ecuación (I.21) 
y obtenemos: 

dH= TdS+VdP ....... (I.22) 
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Y análogamente, las definiciones de energía li
bre de Helmholtz A=U-TS, y la energía libre de 
Oibbs O=H-TS, nos conducen a las siguientes expre
siones: 

dA• -SdT-PdV 
dO= VdP-SdT 

........ (I.23) 
....... (I.24) 

Con la ayuda de las ecuaciones (I.22), (I.23) e 
(I.24) podrámos concebir diferentes estados de 
equilibro para sistemas cerrados, para condicio -
nes tambien distintas; asi, la ecuaci6n (I.22) 
nos demuestra que si S y T permanecen constan -
tes, dH•O. En otras palabra~, si en un sistema 
cerrado inicialmente en equilibrio, se fijan las 
variables entropia y temperatura, el sistema te~ 
derá a un nuevo estado donde no haya cambios a -
preciables de entalpia con respecto al tiempo. 

El caso del criterio de equilibrio con dO•O 
obtenido al aplicar el razonamiento anterior a 
la ecuaci6n (I.24), es de especial interés según 
veremos mas adelante¡ y ha encontrado amplia a
plicaci6n en el estudio del equilibrio entre fa
ses. 

A.cont1nuac16n resumirémos nuestras ecuaci~-
nes fundamentales, y el criterio de equilibrio 
al que conducen: 

ECUACION EQUILIBRIO 
dU• TdS-PdV dU o 

s,v 
dH= TdS+VdP dH o 

S,P 
dO• -SdT+VdP dO o 

T,P 
dA= -SdT-PdV dA o 

T,V 



13 

Debido principalmente a la facilidad para la 
medici6n y control de las variables termodinámi
cas: temperatura y pres16n, la ecuaci6n (I.24) 
se ha tomado como punto de partida en el estudio 
del equilibrio entre fases. 

Si hablamos ahora de una temperatura constan
te de equilibrio, dicha ecuaci6n nos lleva a: 

dGa VdP •••••.• (I.25) 
De la ecuaci6n anterior podemos ya intuir una 

dependencia de nuestro estado de equilibrio, con 
los cambios de temperatura y presi6n. Para tra
tar de hacer explícita ésta dependencia, frecuerr 
temente se hecha mano de la ecuaci6n definida 
para el gas ideal, V• RT , que sustituida en la 
ecuaci6n (I,25), permit;r obtener: 

dO• RT dln P ••.• , •••. (I.26} 

La ecuac16n (I.26} es de gran utilidad y se 
aplica sin dificultad a los gases ideales¡ sin 
embargo, se ha encontrado que al tratar de usar
la con los gases reales, no ajusta con los datos 
obtenidos. 

Como podemos observar, en la ecuaci6n mencio
nada los cambios en la energía libre de Oibbs , 
necesariamente son provocados al variar lnP, ya 
que habíamos predispuesto la temperatura como una 
constante¡ y por consiguiente puede deducirse que 
la presi6n, al trabajar con gases reales no es ~· 

parámetro suficiente, para determinar los cambios 
de energía libre de Gibbs. 

Ante éste problema, se decid16 modificar la e
cuac16n (I.26), por una nueva expresión : 

dO• RT dln f ••.••..•••• (I.27) 
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Donde ! se define como la fugacidad del gas, 
y tiene unidades de presi6n. Notamos además, que 
cuando el gas en cuesti6n se comporta como ideal, 
la ecuaci6n se convierte en la (I.26). Por otro 
lado, sabemos que un gas real tiende a comportar
se como ideal a medida que la presi6n se acerca a 
cero¡ por lo que a nuestra definici6n de fugacidad 
podemos agregar que 

lim f = 1 . 
P- O P 

Si tratamos de integrar la ecuaci6n (I.27) , 
notamos la aparici6n de una constante de integr! 
ci6n, la cual es dependiente solo de la tempera
tura y naturaleza de la sustancia. Dado que no 
conocemos valores absolutos para G, n6 podemos ~ 
valuar el valor de la constante¡ sin embargo po
demos referir todas las mediciones a un estado 
de referencia y entonces obtener una expreui6n 
que permita estimar la diferencia de energía en
tre un estado cualquiera, respecto al estado de 
referencia : 

G-O• a RT ln f •..•. (I.28) 6 G= a•+ RT ln f r• r• 
Una vez mas, la práctica condujo a definir una 

nueva constante como el cociente f , la cual es 
llamada actividad del componente: r• 

G-G•= RT ln a ..••...••• (1.29) 

Una propiedad importante de la actividad (a) 

que inmediatamente se hace evidente, es el hecho 
de que en el estado de referencia(•) o standard, 
G=o•, por lo que RT ln a=O y entonces a=l. Otras 
propiedades, así como los cálculos de actividades 
y fugacidades se revisan mas adelante. 
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1.3 Descripci6n del Equilibrio Vapor-Líquido. 

L I OUIDO 

FIG. (I.1) 

En la figura (I.l), observamos 
un vapor y un líquido en equilibrio 
a temperatura y presi6n constantes 
dentro de un sistema cerrado. Según 
discutimos en la primera parte de 
éste capítulo, la ecuaci6n (I.21) 
nos demuestra la dependencia de la 
energía interna U, respecto de las 
variables S y V para sistemas cerr! 
dos. 

En nuestro caso particular, cada fase por se--
parado puede constituir un sistema abierto puesto 
que el intercambio de masa de una fase a otra es 
perfectamente lícito y probable. En éstas condi-_ 
clones, la energía interna de la fase depende no 
sulamente de S y V; sino que también del ndmero 
de especies nl,n2, ••. ,nN que integren dicha fa
se, es decir: 

U=U( S,V,nl,n2,n3, •.. ,nN). 

Que de manera explícita se expresaría como: 

dU = (_'?J U\_ dS+( ~\ 
\ll SJ',n \"?JV)S,n 

Definiendo a J'i = (_o U ) , como el poten 
/ : \_ani S,V,nj 

cial químico del componente i, podemos establecer 

una analogía con nuestra ecuaci6n (I.21), y enton
ces obtener: 

dU= TdS - PdV+~i dni •...• (I.31) 



16 

donde y P= - (gp) . 
~ S,n 

El cambio de energía interna asociado al número 
de moles del componente i al mantener la entropia, 
el volumen y las moles de los demás componentes 
constantes, es el potencial químico de !· Al extr! 
polar la ecuaci6n (I.31) a las definiciones de en
talpia y energía libre de Gibbs según hemos visto, 
encontramos varias definiciones para el potencial 
químico análogas a la anterior. Así: 

/i {~ ~i)s,v,nJ (~ ~i) 
Hemos convenido ya, en que el criterio de e -

quilibrio al que procurarémos nuestro estudio es 
el relacionado con la energía libre de Oibbs de 
la forma: dO=O. Lo cual es posible para dos f! 
ses et. y p en equilibrio a temperatura y pre -

0' V s16n constantes, siempre y cuando ,r·• :,.ti•, En 
otras palabras, para que exista el estado de e
quilibrio entre las fases líquido y vapor, es n! 
cesarlo que el potencial químico de cada campo -
nente en la fase líquida, sea igual al de la fase 
gas. 

Por def1nici6n sabemos que: o1=~i' si BU! 

t1tu1mos en la ecuaci6n (I.27) y entonces integr! 
mos, encontrarémos: 

~1= RT ln fi +e ...•...•. (I.32). 

Apliquémos nuevamente nuestro razonamiento de 
igualdad de potenciales, y observemos que para 
nuestras dos fases, la única manera de cumplir 
con nuestro criterio de equilibrio es que: 

f:= fi ............ CI.33) 
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Ahora hemos encontrado dos criterios igual -
mente aplicables para definir el equilibrio va
por-líquido a temperatura y presi6n constantes. 
Sin embargo, la igualdad de fugacidades del com
ponente en ámbas fases, es el criterio mas usado 
pues permite identificar el fen6meno con la rea
lidad del mundo físico. 

Otras definiciones que nos serán de utilidad 
en lo sucesivo, son: 

Coeficiente de Fugacidad .... (I.34) 

Coeficiente de Actividad .... (I.35) 

Recordémos que ai ª 
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I.~ Fugacidades en las Fases Líquido y Vapor. 

PARTE A: FUGACIDADES EN MEZCLAS LIQUIDAS. 

De la definici6n de coeficiente de actividad 
sabemos que: 

depende del estado de re--
ferencia al cual se evalúa fl, Un criterio asumi
do frecuentemente, es adoptando aquel que nos con 
duce a obtener valores del coeficiente de activi
dad cercanos a la unidad. 

Cuando para un rango de condiciones "I es 
exáctamente igual a l.o, decimos que la soluci6n 
es ideal¡ sin embargo ésta definici6n no está 
realmente completa hasta definir el estado stan
dard. De lo anterior podemos decir que para una 
soluci6n ideal, 

~ . 
fi" xifi 

si sustituimos fugacidades por presiones parcia
les, obtenemos: 

pi= xi Pº 

que es la conocida ley de Raoult. En la prácti-
ca no existen soluciones ideales¡ sin embargo se 
ha observado que algunas mezclas formadas por lí
quidos cuyas propiedades son similares, proporci~ 
nan valores cercanos a la unidad, por lo que se ha 
optado por considerarlas como mezclas ideales. 

El estudio de las soluciones líquidas y su co~ 
portamiento real, ha podido llevarse a cabo median 
te las PROPIEDADES EN EXCESO. 
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Las propiedades en exceso, son en realidad tér
minos de correcci6n que nos relacionan valores de 
soluciones reales, con los correspondientes de so
luciones ideales. 

Asi, la propiedad termodinámica en exceso ME , 
se define como: 

ME = M(soluci6n actualT pl-M(soluci6n ideal) 
' T,P 

Además, éstas propiedades conservan las relaci~ 
nea termodinámicas acostumbradas entre sí, por e-
Jemplo: 

(_O aE) a VE \:Cl P T,x 

6 1ñ E. 
i ( 0 ME) 

\ (} ni T,P,nJ 

Para el caso del equilibrio vapor-líquido, la 
propiedad extensiva termodinámica mas usada es la 
energía libre parcial en exceso de Oibbs (aE¡, de
bido a que está íntimamente relacionada con 't; , 

Como sabemos, de la definici6n de fugacidades, 

Oi- Oiideal = RT ln fi- ln f iideal 

pero GiEª a - O ¡ sustituyendo, 1 iideal 
-E f 
Oi = RT ln i -f--

iideal 

Nuevamente, según se obtuvo antes, fi •xifi• 
ideal 

entonces:_ E fi 
Oi =RT ln 

"""'í?Xi 



- E '1A 
Gi = RT ln 1 i , y también se cumple que: 

71 

oi E= RT L ln l' i. 
i-1 
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Considerémos ahora una mezcla binaria en donde 
las propiedades en exceso se toman respecto a una 
soluc16n ideal en la que el estado standard de C! 
da componente, es el líquido puro a la temperatura 
y presión de la mezcla. Esta limitaci6n nos con
duce 

cuando x1=o, 
cuando x2=o. 

E o bien, dicho de otra manera, O = Ax 1x2 . Donde A 
es una constante empírica dependiente de la tem
peratura, pero independiente de la composición y 
que tiene unidades de energía. 

De la ecuación aiE= RT ln "'J' i debemos re -
cardar que 

aiE = EªnTGE) 
()ni T,P,nJ 

sin embargo, xi=....'.'.!_ y según obtuvimos previa-
nT 

mente 0E= Ax x , 
entonces sustifuyendo en nuestra mezcla binaria , 
obtenemos: 

X 2 
2 
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Las ecuaciones anteriores son llamadas ecuaci6-
nes de MARGULLES de 2° orden. Donde A puede variar 
se para obtener el mejor ajuste con los datos dis
ponibles. Estas ecuaciones proveen una buena re
presentaci6n para muchas mezclas de líquidos sim
ples. Y una propiedad importante que puede obser
varse en ellas, es que a condiciones de diluci6n 
infinita, los coeficientes de actividad de árnbos 
componentes son iguales. Además, el coeficiente 
A, puede ser positivo 6 negativo, y aunque es fun 
ci6n de la temperatura, para algunos sistemas se 
mantiene sin variaci6n cuando se evalúa entre in
tervalos pequeños de temperatura. 

En la literatura existen muchas otras ecuacio
nes propuestas pat•a satisfacer la ecuaci6n fron -
tera¡ por ejemplo las de Margulles 3º y ~º orden, 
las de Redlich-Kister, Whol, etc. pero sin duda 
la ecuaci6n más comunmente utilizada es la pro -
puesta por VAN-LAAR: 

Donde A y B son parámetros ajustables, y cuya 

evaluaci6n requiere valores de coeficientes de ac
tividad determinados experimentalmente : 
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APLICACION DE LA ECUACION DE MARGULLES 2° ORDEN 
A MEZCLAS BINARIAS SIMPLES. 

x / 

FIG. I. 2 
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Debido a que cuando x1 tiende a cero, ln 'Í1 =A 
y ln i 2=0; y de manera arnHoga cuando x2 tiende 
a cero ln t 2=B y ln t l =O; si conocemos la 
conducta binaria en la regi6n de baja concentra
ci6n, entonces estarémos en posibilidades de eva
luar el valor de las constantes A y B. 

Se ha encontrado experimentalmente que éstas ! 
cuaciones, muestran deficiencias al tratar de si
mular sistemas fuértemente no ideales; por lo que 
se han desarrollado ecuaciones mas complejas como 
las propuestas por Scatchard, Wilson-Renon, Hilde~ 
brand, Orye, Brown-Smith, NRTL, etc. Y entre éstas 
últimas, las correlaciones de Wilson-Renon se apl! 
can continuamente debido a que involucran tan solo 
a dos constantes; la consideraci6n básica de su 
teoría está fundada en la siguiente expresi6n: 

y los coeficientes de actividad respectivos están 
dados por: 

ln 11" -ln(xl + /\12x2) + x2 

Aquí, los parámetros ajustables/\12 Y /\21 es
tán relacionados con los volumenes molares de com 
ponente puro y con las diferencias de energía 
características mediante: 



A21 = __ h.1_1 _ 
hJ 2 

Donde IJ1 es el volumen líquido molar del com
ponente 1 y ).. es la energía de interacci6n en
tre moléculas. 

PARTE B: FUGACIDADES EN MEZCLAS GASEOSAS. 

Dado que r = f , entonces fi=yi i fil ---rry 
ahora, si asumimos como estado standard el gas puro 
a la temperatura y presi6n de la mezcla; nuestra 
ecuaci6n anterior se convierte en : 

~~ yi j f 

Además, se ha comprobado que a presiones me 
nares de 10 atm6sferas, normalmente 1 ~1 ; por 
lo que si aunado a ésta simplificaci6n igualamos 
presiones y fugacidades, obtendrémos la siguiente 
ecuaci6n que explica de manera aceptable el com -
portamiento de las mezclas gaseosas: 

En otras palabras, generalmente se considera 
razonable la suposic16n de que los gases forman 
mezclas ideales aunque los componentes que las 
constituyan puedan no ser gases ideales. 
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I.5 Situaci6n de Nuestro Problema. 

Como hemos estudiado, el equilibrio entre rases 
vapor-líquido se establece en el momento en el que 
las fugacidades de cada componente en ámbas fases 
se igualan: es decir, cuando r~= r;. 

Segun vimos en la secci6n previa, las fugacida
des para los componentes en la fase vapor, suelen 
igualarse a las presiones debido a que los gases 
forman mezclas que están cerca de la idealidad , 

por lo que ~ª fª l. 
p 

Sin embargo, desafortunadamente la mayoría de 
las soluciones líquidas se comporta de diferentes 
maneras, las cuales en su mayor parte dista mucho 
del comportamiento ideal¡ por lo que deben evalua! 
se de acuerdo al coeficiente de actividad usando 
el criterio correspondiente al tipo de soluci6n 
formada: 

f~• 'tiPºi x. 

Si aplicamos nuestro criterio de equilibrio, o~ 
tenemos: 

-tip0 1 x= y PTOT 

Esta ecuaci6n es de gran importancia y la usar~ 
moa como punto de partida para explicar el compor
tamiento de cualquier sustancia en el presente es
tudio. 

Hasta ahora, intrinsecamente hemos hecho varias 
restricciones a nuestro trabajo¡ las mas importan
tes de ellas se resumen a continuaci6n y constitu
yen los cimientos en nuestro estudio para el diseílo 
de un aparato para medir concentraciones de vapores 
y líquidos en equilibrio: 



26 

a) Estudiarémos el equilibrio vapor-líquido a 
presi6n constante¡ siendo ésta lo suficientemente 
baja, por lo que : 

b) La fase gas se comporta como soluci6n ideal y 
por Último, 

c) Las soluciones son miscibles entre sí en to-
das proporciones. 

Mas adelante verémos otras restricci6nes que 
adoptarémos en su oportunidad. 

DIAGRAMAS ISOBARICOS DE FASES EN SISTEMAS MISCIBLES 

Como sabemos,la regla de las fases para sis
temas no reactivos, proporciona el número de 
grados de libertad de acuerdo con la siguiente 
relaci6n propuesta por Oibbs: 

L= C-F+2 

Donde L es el número de grados de libertad, 
e es el número de componentes y F, la cantidad 
de rases presentes en el sistema. 

En nuestro caso, ya que tenemos dos compo-
nentes y dos fases, el número de grados de li
bertad es también dos: es decir, que fijando 
dos de nuestras variables, todo el sistema que
dará definido. Sin embargo, de acuerdo a las 
restricciones que hemos adoptado la presi6n del 
sistema permanece constante, por lo que fijarémos 
valores a la temperatura y con ello definirémos 
completamente el sistema y los valores de las 
demás variables quedarán identificados. 
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Para sistemas isobáricos y mezclas binarias, 
mucha$ aplicaciones pueden descubrirse mediante 
diagramas de temperatura-composición y/o diagra
mas en los que se muestra la composición de algu
no de los componentes en la fase vapor contra su 
respectiva en la fase líquida. 
· Las siguientes ilustraciones muestran ámbos 

tipos de diagramas respectivamente: 

FIG I.3 (a) (b) 

Es importante observar que a medida que la pr~ 
s16n var!a obtendrémos diagramas similares a los 
anteriores mas n6 iguales; ya que a diferentes 
presiones, y segun tendrémos oportunidad de com
probar, las concentraciones en ámbas fases varían. 

Estos dos tipos de diagramas son ámpliamente Q 
sados en las operaciones de transferencia de masa 
pues constituyen un arma importante para el diseño 
de aparatos como columnas de destilaci6n, absor-
ci6n, humidificadores, secadores, etc. 

En la industria petroqu!mica en la que se mane
jan mezclas de hidrocarburos, se ha utilizado el 
coeticiente K, para explicar el comportamiento no 
ideal de las soluciones. 
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El coeficiente K para el comp)nente i es la 
relaci6n de las concentraciones en equilib1•io 
del componente i en ámbas fases; es decir: 

Ki=_!J._ 
xi 

Para sistemas ideales, que obedecen la ley de 

Raoult, pi=p¡ xi 
para soluci6nes no ideales, p= yPTOT' p=')'ipºixi 

por lo que Ki= .!.l= ~ 
xi PTOT 

Frecuentemente, en procesos cuyas fases es-
tán constituidas por multicomponentes y en los 
que se pretende purificar una soluci6n por me-
dio de la separaci6n selectiva de los componentes 
en alguna de las fases, suele utilizarse el fac
tor de separaci6n (6 volatilidad relativa ), el 
cual se define como: 

Xil/XJl 

Xi2/XJ2 

lo anterior, aplicado a nuestra relaci6n para si~ 
temas no ideales, nos conduce a la siguiente expr~ 
si6n: 

ip J 
Todas éstas formas de nomenclatura, no son sino 

manifestaciones del estado de equilibrio entre fa
ses a cierta temperatura y presi6n; y que cuyas 
medidas de concentraci6n permite desarrollar cual
quier nomenclatura que las relacione. 
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CAPITULO II 
APARATOS UTILIZADOS PARA LA 
DETERMINACION DEL EQUILIBRIO 
VAPOR-LIQUIDO. 
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CAPITULO II: APARATOS UTILIZADOS PARA LA DETERMI
NACION DEL EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO. 

Introducci6n. 

En el diseño de rectificadores y otros equipos 
de contacto, se requieren datos de equilibrio va
por-líquido. 

Actualmente, como resultado de intensos estu -
dios en torno al equilibrio vapor-líquido, se sa
be que tan solo unas cuantas soluciones (se com -
portan idealmente) están perfectamente determina
das; sin embargo grán número de soluciones de i~ 
portancia industrial, tienen un comportamiento que 
dista mucho de los límites de la idealidad. Por 
ésta raz6n, los datos de equilibrio se han obteni
do experimentalmente bajo diversas condiciones, y 
con ello numerosos diseños de aparatos han sido d~ 
sarrollados. 

Naturalmente que cuando se alteran las condici2 
nea de trabajo de un equipo, respecto de aquellas 
en las que rué basado su diseño, ciertas cantidades 
de error aparecen. 

En la actualidad se sabe, que no existe un a -
parata cuya apllcaci6n se extienda hasta abarcar 
todo tipo de mezclas. 
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Algo que llama la atenci6n, es el hecho de que 
a pesar de las exahustivas investigaciones para d~ 
sarrollar correlaciones que permitan predecir el 
comportamiento vapor-líquido de diversas solucio
nes formadas por líquidos miscibles; frecuente -
mente es necesario recurrir a los métodos experi
mentales para obtener datos de equilibrio confia
bles. 

Para llevar a cabo lo anterior, se han desarro
llado diversos métodos como el método de recircu
laci6n del condensado, el método indirecto por pug 
tos de ebullici6n, etc. Sin embargo, el primero 
de los citados es el de uso mas frecuente y por 
lo tanto, tomaré mayor énfasis en su estudio. 

METODO EXPERIMENTAL PARA LA DETERMINACION DE DATOS 
DE EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO BASADO EN LA RECIRCU-
LACION DEL CONDENSADO. 

Según se ha discutido anteriormente, a una ele! 
ta presi6n y temperatura fijas, el equilibrio entre 
las rases líquido y vapor queda determinado. Tal 
es la premisa al abordar el presente estudio. Lo 
anterior nos indica, que es posible conocer las cog 
centraciones de las fases presentes, una vez fi
jas las variables temperatura y presi6n del sistema. 

En loo aparatos que operan utilizando el método 
de recirculaci6n del condensado, una cierta canti
dad de soluci6n líquida de composici6n conocida , 
es calentada constantemente a cierta presi6n. Los 
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vapores producidos durante la ebullici6n del líqui 
do, son condensados y recirculados a la cámara de 
evaporaci6n continuamente. 

Al cabo de cierto tiempo ( normalmente depen
diente de la naturaleza de las soluciones y del di 
seño del aparato específico ) en el que prevalecen 
las condiciones descritas, la cantidad de vapor 
producido se mantiene constante, por lo que la can 
tidad de líquido alimentado a la cámara es también 
constante; y mas aún, se alcanza un punto, en el 
que la temperatura del sistema permanece inaltera
ble con el paso del tiempo: hemos alcanzado el e
quilibrio. 

En éste punto, las concentraciones de las fases 
líquido y vapor, se estiman mediante análisis de 
muestras de ámbas corrientes. Se entiende, que al 
variar la cantidad de componente volátil alimentado 
, el sistema tenderá a alcanzar su entado de máxi
ma estabilidad (punto de equilibrio), a diferente 
temperatura y presumiblemente con diferentes con-
centraciones en ámbas rases. 

A continuaci6n se muestra un diagrama que ilus
tra éste método: 
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V 

~---'----llo<l----(> '11 

FIG, Ir. l 

Donde V= vapor generado. 
La l!quido. 

Yiª concentraci6n del componente en el 
vapor. 

Xiª concentraci6n del componente en el 
líquido. 

En el curso de éste capítulo, mostraré varios 
dise~os de aparatos que han sido utilizados para 
estimar los datos del equilibrio vapor-líquido y 
cuyo funcionamiento está regirlo por el método de 

recirculac16n de condensado. Como punto de re--
ferenc1a se incluyen algunos aparatos con otro 

tipo de funcionamiento. 



Algunos de los aparatos que utilizan el método 
de recirculaci6n de condensado, son : 

1) Aparato de Othmer. 

2) Aparato de Carey-Lewis. 

3) Aparato de Colburn-Shoenborn. 

4) Aparato de Chopin. 

Existen además, otro tipo de aparatos cuyo fun
cionamiento está basado en conceptos diferentes a 
la sencilla recirculaci6n del condensado¡ y que 
en algunas ocasiones conducen al c~lculo de los 
datos de equilibrio vapor-líquido por métodos i~ 
directos. Tal es el caso de los diseños de: 

5) Aparato de Yoshikawa-Tagaki-Kato. 

6) Aparato de Katz-Newman. 

En seguida revisarémos brevemente cada uno. 
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APARATO DE OTHMER. 

Probablemente, D.F. Othmer es el investigador 
y estudioso del equilibrio vapor-líquido, en cu
yo aparato (concebido alrrededor de los años vei~ 
tes de nuestro siglo), han basado sus estudios la 
mayor cantidad de investigadores subsecuentes. Sin 
duda fué realmente un pionero, y como verémos pos
teriormente, el aparato con el que culmina el pre
sente estudio, está basado en el modelo desarroll! 
do por Othmer entre algunos otros, debido a la fa
cilidad de manejo que lo caracteriza. 

A principios de 1900 y durante las siguientes 
tres décadas, la destilaci6n era una de las oper! 
cienes unitarias en las que los científicos trab! 
jaban árduamente; ya que para el diseño de los ~ 
quipos involucrados, se necesitaba de datos de equ! 
librio que en aquella época eran realmente escasos, 
de aquí que la idea de Othmer para la creaci6n de 
su aparato, era ~ el estado de equilibrio , 
que segun se asumía, deber1a presentarse en un 
proceso de destilaci6n. 

Asi, después de estudiar los trabajos de varios 
contemporáneos, Othmer cre6 su aparato preocupado 
por superar los errores de sus predecesores; los 
principales de éstos errores, eran: 

1) Cuando la mezcla se calienta inicialmente, exi~ 
te un proceso de fraccionamiento en los primeros 
vapores producidos a medida que son condensados al 
enfriar la porci6n superior de la celda. 



2) Durante el proceso de la destilaci6n, una par
te de los vapores condensa en la parte superior de 
la celda, puesto que el tubo de escape usualmente 
no está protegido contra las pérdidas de calor. 

Esto también trae como resultado, rraccionamie~ 
to parcial de los vapores. 

3) Cuando la celda se calienta inicialmente, el 
aire desplazado por los vapores se saturará, pe! 
diéndose generalmente deopués de pasar a través 
del condensador. 

~) La composici6n de la solución en ebullici6n, 
está cambiando continuamente a medida que los v~ 
pares se enriquecen con el componente más volá -
til. Este cambio provoca alteraciones en la co~ 
posici6n promedio de los vapores. 

Esta serie de errores se presentaba en los di
seños anteriores, ya que su funcionamiento depen
día de la destilaci6n de la parte de una solución 
de composic16n conocida y la composlci6n y análi
sis de los vapores p1•oducidos. 

El diseño de Othmer permitía la recil'culaci6n 
continua de los vapores condensados, para favore
cer la distribuci6n homogénea de los componentes. 

Por otro lado en su diseño, se observa que el 
tubo por el que asciende el vapor producido, es 
delgado con un pequeño orificio en el extremo; é~ 
to permite controlar el arrastre de liquido en el 
vapor, así como reducir el fraccionamiento contí
nuo de éste. 

El aparato se muestra en la figura II.2 



F/flla 11. 2 

Aparato de Othmtr 
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APARATO DE CAREY-LEWIS. 

Las investigaciones de éstos científicos, se 
realizaron en torno a la búsqueda de los datos de 
equilibrio vapor-líquido para el sistema etanol-
agua a una atm6sfera de presi6n. Para ésto, u-
tilizaron un aparato muy similar al propuesto 
por Othmer con anterioridad. 

El aparato ( mostrado en la figura II.3 ), fué 
elegido por los investigadores mencionados, después 
de analizar y comparar los aparatos propuestos ha! 
ta esa fecha \1932) debido a la simplicidad, con 
la que no obstante los adelantos tecnológicos, par~ 
cía seguir aventajando a sus similares. 

Como principales modificaci6nes y debido a lo 
específico del problema, Carey y Lewis utilizaron 
fuego directo como medio de calentamiento y en
chaquet~ron el aparato, como medida preventiva para 
disminuir las pérdidas de calor hacia el exterior. 



F /(Jflra 11 . 3 

Aparato dt Carey 1 L1wi1 



40 

APARATO DE JONES, SHOENBORN Y COLBURN. 

En la determinaci6n de datos de equilibrio para 
los sistemas etanol-agua y tolueno-cloro, éstos in
vestigadores diseñaron un aparato que sustancial -
mente difiere de los diseños anteriores ( como los 
de Sameshima, Othmer, Carey-Lewis, etc ), en que 
la cámara de ebullic16n exterior, es reemplazada 
por un simple evaporador " flash "• el cual 
consiste en un tubo calentado eléctricamente y que 
provoca la evaporación instantánea del líquido de 

retorno. 

Este accesorio asegura además, que el nivel de 
la ciúnara de resíduo permanezca constante, además 
para calentar ésta última, se usa un alambre de 
resistencia el cual la rodea y balancea exáctamente 
el calor perdido en ésta porción del aparato; por 
lo que la cantidad de vapor que abandona la cámara 
es igual a la cantidad que entra. 

El aparato de Jones, Shoenborn y Colburn, se 
muestra en la figura II.~ 



Figura 11. 4 

Aparato de rlonH 
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APARATO DE CHOPIN, ROGERS Y KNIGHT. 

En los trabajos experimentales de los investi
gadores mencionados, en la obtenci6n de datos 
para los sistemas benceno-metanol y benceno-ace
tona, ha sido usado un aparato de gran aceptación 
popular. 

Este aparato consta principalemente de una 
cámara de evaporaci6n, un term6metro, una v~lvu
la de tres vias y un condensador. 

En su operaci6n, el líquido es calentado con 
una placa eléctrica a tal velocidad que la bomba 
Cottrell expulsa una corriente vigorosa de liqui
do sobre el term6metro y el vapor condensado re
gresa a una velocidad estable. 

Una vez alcanzado el equilibrio, la instalaci6n 
de la v~lvula de tres vias permite tomar muestras 
tanto del líquido, como del vapor condensado con 
solo girarla hacia el sentido apropiado. 

Durante todo el desarrolo, la rama superior del 
condensador se mantiene abierta para asegurar el 
comportamiento isobárico. (véase la fig. II.5). 



Figura 11. 5 

Aparato dt Chop/n 
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APARATO DE YOSHIKAWA, TAOAKI Y KATO. 

Este aparato 
cientes ( 19BO), 
temperaturas de 

cuyo diseño es uno de los mas re
es un ebull6metro (determina 

ebullición ) de altísima precisi6n 
con el que puede ser indirectamente calculado el 
equilibrio vapor-líquido en sistemas binarios. 

Las relaciones de equilibrio se obtienen a par
tir de los datos de los puntos de ebullici6n, una 
vez que han sido corregidos a la presi6n de 760 mm 
Hg¡ es decir: 

PT" 11P1Xl + 1'12P2X2 

Donde la fase vapor se supone ideal y el efecto 
volumétrico del líquido es considerado despreciable. 
Para representar los coeficientes de actividad, se 
emplea la ecuaci6n propuesta por Wilson, cuyas 
constantes para cada uno de los datos de los pun
tos de ebullici6n, se calculan mediante el uso 
de una computadora digital. 

t Prausnitz, Eckert, Orye, O'Connell 
COMPUTER CALCULATIONS FOR MULTICOMPONENT VAPOR -
LIQUID EQUILIBRIA. 
Prentice-Hall, Eng.Cliffs N.J. 1967. 
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Aparato de Ya1tlltflfla 
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APARATO DE KATZ - NEWMAN. 

Cuando éstos investigadores decidieron trabajar 
con el sistema etanol- nHeptano a baja presión, y 
calcular el equilibrio vapor-líquido correspondien 
te; la celda de recirculación que había sido uti
lizada por Othmer, Sameshima y otros¡ presentaba 
deficiencias, segun se reconocía recientemente. 
Estas pueden resumirse como sigue: 

a) El principal problema del método tradicional , 
es la condenzaci6n del vapor en la porción superior 
de la celda. 

b) Cuando se pretende resolver el problema anterior 
empleando un calentamiento externo, el resultado es 
la sobrecalefacci6n del vapor debido a la recepci6n 
de vapor total de líquido ascendente en vez de nie
bla. 

c) Otra causa muy probable de error, es el regreso 
continuo de líquido frio proveniente de la trampa 
de destilado hacia la cámara de evaporación. 

d) El arrastre de gotas de líquido por el vapor a
scendente puede introducir un error serio. 

A causa de lo anterior, el estudio de Katz y Ne~ 
man incluyó el diseño de un nuevo aparato¡ en un in 
tento por superar las deficiencia explicadas arriba. 

El aparato se ilustra a continuaci6n (figura 
II.7) y su complejidad respecto a lo tradicional • 
resalta notablemente. 



Figuro 11. 7 

Aparato t» 1Cat1 1 #twmOfl 
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RESUMEN. 

Segun hemos visto, el diseño de los datos para 
determinar los datos de equilibrio vapor-líquido 
experimentalmente, ha sido un tema de gran contr~ 
versia desde los inicios del siglo diecinueve; con 
el inicio de la evolución en los equipos de trans
ferencia para la destilación. 

Al remontarnos hasta nuestros dias vemos sor-
prendidos, que el método de recirculaci6n de con
densado como principio en el diseño de tales apar! 
tos continua siendo el de mayor aplicación por la 
confiabilidad de resultados y la sencillez de oper! 
ci6n. 

Asi pues, el aparato desarrollado en el curso 
del presente estudio, está basado en el método de 
recirculaci6n de condensado, ya que su facilidad 
de manejo en el laboratorio, permite al practican
te alcanzar los objetivos didácticos requeridos. 



CAPITULO III 
DISENO Y DESCRIPCION DEL APARATO. 
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CAPITULO III: DISEAO Y DESCRIPCION DEL APARATO. 

Ya se explic6, que alrededor de los años 1900-
1950, cuando la revoluci6n tecnol6gica exigía un 
conocimiento mas profundo de los procesos de tran~ 
ferencia para un diseño confiable de los equipos 
involucrados, algunos científicos pioneros en el 
ramo tales como Zawidski, Rosanoff, Young, Othmer 
entre muchos otros, estudiaron y diseñaron apara
tos que permitiesen la obtenci6n en el laboratorio 
de datos experimentales lo suficientemente confia
bles para satisfacer los requerimentos de todo di
señador en aquellos tiempos. 

Asi, al transportarnos hasta nuestros dias y 
observar el desarrolo que ha sufrido toda la cie~ 
cia involucrada en el qsunto, como también las té~ 
nicas de diseño, sin olvidar por supuesto las re
cientes teorías del comportamiento de las solucio
nes: todo ésto en búsqueda afanosa de explicaci6-
nes a los fen6menos que observamos y sus posibles 
simulaciones: nos damos cuenta que no obstante lo 
anterior, continuamente hemos de recurrir a loe 
métodos tradicionales de búsqueda de datos (corno 
el método experimental J, probablemente ya no co
mo el único recurso, pero sí para comprobar y com
parar los resultados obtenidos por una computadora, 
6 los datos obtenidos utilizando la correlaci6n de 
moda, etc. 
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En éste capítulo he de dar a conocer al lector 

el aparato que, pese a su simplicidad relativa,ser 
virá como mencioné antes, para obtener datos de e
quilibrio vapor-líquido se soluciones miscibles a 
bajas presiones. 

La experimentaci6n que se presenta en capítulos 
posteriores está llevada a cabo en mezclas binarias 
y a presi6n atmosférica; sin embargo ninguna de é~ 
tas dos condiciones son una limitaci6n del aparato. 

Los fundamentos del método de recirculaci6n de 
condensado han sido discutidos en el capítulo an
terior; por lo que solo me limitaré a la descrip
ci6n del aparato fabricado. 

Como cualquier otro aparato que obedesca los 
mismos principios, el objetivo es alcanzar un e
quilibrio entre las rases líquido y vapor de una 
cierta mezcla de varios componentes, a ciertas 
temperatura y presi6n dadas. Dicho equilibrio se 
alcanzará mediante un constante reflujo de la so
luci6n evaporada (la cual obviamente se enrique-
cerá del componente mas volátil) durante cierto 
tiempo (llamado de transici6n), en el cual se 11~ 
vará a cabo el intercambio de masa entre las fases, 
hasta alcanzar el punto en el que la temperatura 
que indica el term6metro del aparato, se mantiene 
inalterable y entonces hamos terminado la primera 
parte en el proceso de obtenci6n de los datos de 
equilibrio. 

El siguiente paso, representa una parte impor
tante del proceso y consiste en el análisis adecu~ 
do y cuidadoso de runbas muestras en 
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equilibrio obtenidas como resultado del experimen
to. Por supuesto que el método mediante el cual 
se analicen las muestras, es tema que queda fuera 
del presente estudio; ya que depende en gran par
te del sistema específico en cuesti6n, de la na-
turaleza de los constituyentes, y de algunas otras 
variables como costos, etc. que indudablemente no 
viene al caso discutir. 

Teniendo en cuenta lo anterior, enlisto a con
tinuación las partes importantes que constituyen 
al aparato: 

1) CAMARA DE EVAPORACION. 

2) CAMARA DE CONDENSADO. 

3) CONDENSADOR. 

q¡ TERMOMETRO. 

5) CONDENSADOR DE VENTEO. 

6) ZONA DE CALEFACCION. 

7) TUBO DEL VAPOR. 

8) VALVULA DE MUESTREO DEI, VAPOR. 

9) VALVULA DE MUESTREO DEL LIQUIDO. 

lO)VALVULA DE ALIMENTACION. 

ll)MANTILLA DE CALENTAMIENTO. 
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DESCRIPCION. 

El aparato, cuyo esquema se muestra en la:1si-
guiente figura (fig. III.l), consta de una cámara 
de evaporaci6n (1) en donde se alimenta inicial-
mente el líquido (la mezcla problema), y en donde 
a continuaci6n se lleva a cabo la ebullici6n del 
mismo mediante el respectivo calentamiento. 

Los vapores producidos durante la abullic16n de 
la mezcla, ascienden a través de un tubo que impi
de el paso de líquido de arrastre, y en donde se 
encuentra colocado un term6metro (~) que permite 
observar en todo momento, la temperatura del sist~ 
ma. 

El vapor pasa a través de un condensador que o
pera con agua como refrigerante, y que al contacto 
a contracorriente con aquel, produce la condenza-
ci6n total respectiva. Este condensado es recibi 
do entonces en una cámara (2), de donde por difere~ 
cia de niveles y a manera de trampa de vapor, nuevª 
mente es conducido a la cámara de ev~poraci6n. 

Cuando la temperatura que indica el term6metro 
permanesca invariable, se retira el calentamiento 
y una vez frias, se obtienen un par de muestras del 
vapor condensado y del liquido remanente en la cá
mara (los cuales están presumíblemente en equili-
brio), para proceder al análisis de las mismas. 

Es importante tomar conciencia de que de la pr~ 
cisi6n y exactitud del análisis de las muestras, d~ 
penderá en gran parte la obtenci6n de datos reales 
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por lo que al tomar las muestras, debe tenerse ab
soluto cuidado en su manejo, para evitar fuga de 
los volátiles y obtener resultados err6neos an su 
posterior análisis. 

Los métodos de análisis que se recomiendan son 
la cromatografía de gases y la refractometr!a. 



57 

DISE~O. 

Con el fin de evitar tiempos de operac16n muy 
prolongados, el aparato ha sido diseñado para tr! 
bajar con muestras de l¡Q ml. 

La construcci6n del aparato, es en su totalidad 
de vidrio Pyrex. 

El volumen de las cámaras' de evaporaci6n y de 
condensado es de 151 y 36 centímetros cúbicos re! 
pectivamente. 

Los tubos utilizados son de Bmm de diámetro in 
terno. 

El serpentín del condensador, está constituido 
por cuatro espirales de 3cm de diámetro. 

El tubo del vapor, conduce los gases hasta el 
condensador total, mediante un tubo con 1nclina
c16n lcm /3cm. 

Las llaves tienen Juntas de tefl6n para evitar 
fugas de producto. 

El dimensionamiento general, se muestra en la 
figura III. 2 



Flg1110 111. 2 
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CAPITULO IV 
ANALISIS DE LAS MUESTRAS OBTENIDAS. 
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CAPITULO IV: ANALISIS DE LAS MUESTRAS OBTENIDAS. 
Como se sabe, el aparato en cuesti6n nos propor

cionará un par de muestras correspondientes al lí-
quido y vapor en equilibrio a la presi6n y tempera-
tura determinadas. En éste punto, concluye la pa~ 
te correspondiente al trabajo con el aparato; pero 
nos enfrentamos al problema de la determinaci6n de 
las concentraciones de los componentes en ámbas 
muestras. 

Existen varios métodos analíticos que pueden ser 
aplicados¡ sin embargo, el método a utilizarse, de
berá ser elegido de acuerdo al sistema que se en--
cuentre en estudio. Uno de los m6todos mas con-
fiables es el de la cromatografía de gases, ya que 
nos permite evaluar cuantitatívamente y de manera 
directa, tales concentraciones¡ sin embargo, el 
costo tan elevado de operaci6n del equipo, así c~ 
mo su funcionamiento tan sofisticado, reducen su 
rango de aplicaci6n práctica a mezclas cuyo análi
sis cuantitativo por otros métodos, resulta pract! 
camente imposible, como en el caso de hidrocarburos 
y/6 componentes volátiles de configuraci6n muy si
milar, mezclas de multicomponentes, etc. 

Como puede observarse, es conveniente que para 
cada resoluci6n de un problema específico, al mis
mo tiempo que se piensa en utilizar aparato para·~ 
quilibrio vapor-líquido, debe también pensarse en 
el método de análisis por medio del cual, se cono
cerán las concentraciones de los constituyentes en 
las muestras obtenidas. 

Para mezclas binarias de líquidos de volatilidad 
media 6 baja y que presentan facilidad de manejo , 
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las muestras obtenidas pueden ser analizadas con 
una buena aproximación, usando rerractometría. 

No obstante que el método de refractometría no 
proporciona la exactitud de resultados que se ob
tienen por ejemplo en el uso de la cromatografía 
de gases¡ para muchas aplicaciones resulta acept~ 
ble; y el equipo necesario es mucho mas accesible 
comparado con aquel. 

El método de refractometr!a tiene como venta
jas, el hecho de que necesita tan solo una o dos 
gotas de muestra, con la que es posible determi
nar directamente en el aparato, el Índice de re
fracción del problema y en·base a éste, calcular 
el porcentaje de cada uno de los componentes en 
la mezcla. 

Por otro lado, como desventajas encontramos , 

el control tan estricto que debe tenerac sobre la 
temperatura de la alícuota (± 0.2 ºC)¡ el índice 
de refracci6n es función de la temperatura; por lo 
que una pequeña variación ocasiona grandes errores 
en la lectura. 

Ademas de lo anterior, a menudo es necesat•io , 
construir gráficas de concentración de un compo
nente contra índice de refracción a temperatura 
constante; con el fin de poder leer en dicha grá
fica la concentración correspondiente al valor del 
índice de refracción característico de la mezcla 
problema (medido en el refractómetro a la misma 
temperatura a la que fueron obtenidos los datos 
graficados previamente). 
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No es recomendable el uso de éste método, para 
mezclas de componentes muy volátiles y/6 con va -
lores de índice de refracción muy similares. 

REFRACTOMETRIA 

No pretendiendo abordar profundamente el tema, 
a continuaci6n se describen brevemente las genera
lidades del método. 

Los métodos de refractometría se basan en la 
desviaci6n que sufren los rayos de luz al pasar 
de un medio hacia otro cuya densidad es distinta. 
Se dice que el ángulo con el que el rayo de luz 
incide en un primer medio i, está relacionado con 
el ángulo con el que al pasar por el segundo me
dio se "refracta"¡ llamado ángulo de refracción 
r, de acuerdo a la relación: 

sen i 
no=---

sen r 

El valor de la cual es llamado índice de refra
cción, que en la mayoría de las veces es mayor a 
1.0 a causa de que el rayo pasa del medio 6ptica-
mente menos denso (generalmente aire) al de den
sidad mayor. 

Los valores del índice de refracción para líqui
dos orgánicos varía entre 1.2 y 1.8. 

De los tipos de refract6metros existentes el de 
mas utilidad en nuestro caso, es el refract6metro 
de ABBE. Este instrumento es capaz de propor--
cionar directamente la lectura del índice de refra
cción al utilizar una gota de muestra, con reprodu~ 
tibilidád de hasta + 0.0002 en n0 con variacio-
nes de temperatura de + 0.2°C. 
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En el refract6metro de Abbé, la muestra se co

loca entre dos prismas cerrando perfectamente el 
compartimiento, y posteriormente se enciende la 
lámpara cuya luz, reflejada por un eopejo, se h~ 
ce incidir a través de la muestra. 

Observando por el telescopio del aparato, debe 
girarse la perilla de la escala hasta encontrar 
perfectamente definidas y a la mitad, las zonas de 
luz y sombra del circulo observado. 

En éste punto, se lee directamente el índice 
de refracc16n de la muestra. 

En la figura IV.l, se muestra una ilustraci6n 
de un refract6metro Abbé. 



FIGURA IV.l 

Refract6metro de Abbé. 
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CAPITULO V: EXPERIMENTACION. 

PROCEDIMIENTO. 

El aparato está diseñado, para trabajar con can
tidades cercanas a 45 ml de muestra; los cuales de
berán añadirse por la válvula de alimentaci6n. 

La muestra deberá prepararse con una determinada 
composici6n en el componente mas ligero (volátil). 
Acto seguido, deberá cerciorarse de que esté pasa~ 
do agua fría por el refrigerante, y de que las val
vulas de descarga de las muestras se encuentren c~ 
rradas. Solo entonces debe procederse a encender 
la fuente de calor (mechero, en el caso de calenta
miento con fuego directo). 

El líquido cargado en el interior de la celda 
llegará a su temperatura de ebullici6n y en segui
da, los vapores generados pasarán a través del tubo 
de vapor y se condensarán para ser recibidos en la 
cámara respectiva ( la válvula de alimentaci6n debe 
permanecer cerrada para evitar fuga de los vapores). 

Cuando la cantidad de condensado acumulado es S!! 
ficiente para que fluya de regreso a la cámara de ~ 
vaporaci6n, se completará un ciclo de l'ecorrido que, 
al cabo de cierto tiempo (dependiente de la natura
leza de cada sistema), conducirá al equilibrio en-
tre fases vapor-líquido con la invariabilidad de 
la temperatura indicada en el term6metro al cabo 
del tiempo. En eso momento, se deja enfriar el ! 
parato, y se toman cuidadosamente las alícuotas de 
líquido y vapor respectivos (desechando las cabezas 
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del muestreo) para su posterior análisis. 
Las muestras deberán colectarse en recipientes 

perfectamente limpios y cerrados de vidrio y pos
teriormente enfriados para evitar fugas por evapor~ 
ci6n. 

La experimentaci6n llevada a cabo, contempla 
el estudio del equilibrio vapor-líquido para el 
sistema DICLOROETILENO-TOLUENO, el cual se compor
ta como mezcla ideal; y el sistema ETANOL-AGUA 
que se caracteriza por ser una mezcla no ideal tí
pica. 

Además, calcularémos las desviaciones de ám
boa sistemas binarios respecto a la idealidad, 
y compararémos los datos obtenidos con aquellos 
que resultan de aplicar los criterios de Raoult 
y Van Laar respectivamente. 

Por Último, se incluyen los datos de equili
brio para éstos sistemas que han sido obtenidos 
en aparatos similares y que se encuentran report~ 
dos en la bibliografía, con los que apreciarémos 
características similares en la construcci6n de 

las gráficas respectivas. 



68 

V.I MEZCLA BINARIA IDEAL. 

Se trabaj6 con el sistema dicloroetileno-tolueno 
a presi6n atmosférica (585 mm Hg en la cuidad de M~ 
xico aproximadamente), variando las concentraciones 
de la mezcla inicial a fin de obtener diferentes 
pares vapor-líquido de mezclas en equil'ibrio a las 
temperaturas respectivas. 

Las muestras resultantes fueron analizadas por 
refractometr!a, utilizando un refract6metro de 
Abbé a una temperatura constante de 20°C. 

Las concentraciones fueron entonces calculadas 
de acuerdo a los datos obtenidos previamente de !g 
dice de refracci6n- concentraci6n del componente 
mas volátil: 

x, fracci6n mol DCE no 

0.0000 l. 4954 
0.20518 l. 4854 
o ,31rn2 l. 4775 
0.11350 l. 4730 
0.5062 1.4690 
0.5515 1.11674 
0.6229 l. 4675 
o.6811 l. 4641 
0.7563 1.4596 
o.8494. l. 45110 
l. 0000 l. 4445 

Por facilidad, se construy6 la curva de calibra-
ci6n correspondiente, que se muestra a continuaci6n. 
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Los pares de muestras obtenidos al utilizar el 
aparato se aislaron y su índice de refracci6n fue 
calculado a una temperatura de 20ºC. A partir de 
éste, las fracciones molares correspondientes a las 
fases vapor y líquido , se obtienen utilizando la 
gráfica índice de refracci6n-compos1ci6n (fig V.l). 
Los resultados obtenidos, son: 

corrida 

1 

2 
3 
4 

5 
6 

7 
8 

TABLA 1 
Temp.Eq. ºC 

75,5 
77 .8 
79.0 
80.5 
83,5 
89.5 
96.0 
98,5 

n0, líq. n0, vap. 

l. 4524 l. 4485 
l. 4530 l. 4473 
l. 4570 l. 4494 
l. 4604 l. 4524 
l. 467 4 l. 4587 
l. 4773 l. 4668 
l. 4890 1.4780 
l. 4920 l. 4859 

Y los datos de equilibrio, resultaron ser: 

x, fracc16n mol de DCE y, fracc16n mol de 
en el líquido. en el vapor. 

0.8775 0.940 
o.865 0.960 
o.aoo 0.920 
0.745 0.875 
0.585 0.770 
0.340 0.552 
0.120 0.330 
0.06 0.175 

OCE 
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Cada par de datos, constituye un punto en la cu~ 
va de equilibrio x-y. 

A continuac16n se muestra la curva generada con 
los datos de equilibrio experimentales. (fig V.2). 
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V.II ·MEZCLA BINARIA NO IDEAL. 

De acuerdo con la secuencia anterior, se anal!-
z6 el sistema etanol-agua. Los datos obtenidos para 
la construcci6n de la curva de calibraci6n concen-
trac16n-índ1ce de refracc16n, fueron: 

20°C fracc16n peso i, fracc16n mol nD x, 
de etanol. de etanol. 

l. 333 0.0000 0.0000 
l. 3389 0.0604 0.0245 
1.3440 o .1176 0.0495 
l. 3472 o. 1654 0.0720 
l. 3514 o. 2109 0.0947 
l. 3533 0.2526 0.1168 
l. 3562 0.2910 0.1384 
l. 3584 o.4655 o. 2541 
l. 3594 o.4894 0.2727 
l. 3600 0.5179 0.2960 
l. 3609 0.5593 0.3318 
l. 3616 0.5926 0.3627 
1.3627 0.6345 o.4045 
l. 3637 o. 6879 o. 4615 
l. 3643 0.7424 0.5300 
l. 3644 o. 8114 o. 6273 
l. 3641 0.8960 0.7713 
l. 3611 l. 0000 l.ºººº 

TABLA 2 
Estos datos se encuentran graficados en la fig. 

v.3, la cual es la curva de calibraci6n del sistema. 
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Y los datos de equilibrio experimentales, se ob
tienen mediante análisis de las muestras obtenidas, 
como en el caso anterior: 

TABLA 3 
corrida temp. de eq.ºC n0 , liq. n0 , vap. 

1 71. 5 l. 3624 l. 3624 
2 71.8 l. 3637 l. 3631 

3 72.0 1.3640 l. 3632 
4 74. o l. 3639 l. 3646 

5 79.5 l. 3580 l. 3651 
6 84.o l. 3515 l. 3648 

7 96.0 l. 3355 l. 361!1 
8 96.5 l. 3335 l. 3489 

Y los correspondientes datos de euqilibrio, son: 

x, fracción mol etOH y, fracci6n mol et OH 
en el líquido. en el vapor. 

0.910 0.910 
o. 810 0.855 
0.785 0.850 
0.476 0.728 

0.235 0.635 
0.123 0.560 

0.015 0.340 
0.005 0.090 
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CAPITULO VI 
DISCUSION DE RESULTADOS. 
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CAPITULO VI: DISCUSION DE RESULTADOS. 

VI.1 MEZCLA IDEAL: Sistema Dicloroetileno-Tolueno. 

Teoricamente, se considera una mezcla ideal, cua~ 
do obedece la ley de Raoult, asi como la ley de Oal
ton. Tomando en cuenta lo anterior, se calcularon 
los datos de equilibrio te6r1co en base a la ecuac16n 

donde x1, Y¡ son las fracciones molares en las fa
ses líquido y vapor del componente l. 

p0

1 , es la presi6n de vapor del componente 1, a 
la temperatura de equilibrio, y PTOT es la pres16n 
total de trabajo (considerada 585 mm Hg en la ciu-
dad de México). 

Para el cálculo de las presiones de vapor a di
ferentes temperaturas, se usaron las correlaciones 
propuestas por Antoine ( Lange, N.A. y colaboradores 
LANGE 1 S HANDBOOK OF CHEMISTRY, 9ª ed, Handbook Publ.!, 
shers Inc. Sandusky, Ohio 1956): 

OICLOROETILENO , CH2Cl CH2Cl: 

log p= 7.18431- 1358.46 
232.2+ t,°C 

log p= 6.95464- 1344.B 
219.482+ t,ªC 

Donde p es la presi6n de vapor del componente en 
mm de Hg. 
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Los puntos ele ebullición calculados con las an
teriores correlaciones, fueron 75.34ºC y 101.66°C 
(dicloroetileno y tolueno respectivamente), y 
los datos de equilibrio calculados entre esos pun
tos. 

Los resultados se muestran en la tabla siguiente: 

TABLA 4. EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO PARA EL SISTE
MA DICLOROETILENO TOLUENO. 
Presión Total: 585 mm Hg. 
x= (PTOT- Pºto1.>I( PºocE- P°tol.) 

y= (pºocE . x)/ PTOT' 

temp. ,°C PºocE PºroL X y 

75,34 585.0 247.31 1.0000 1.0000 
78.0 638.27 271. 66 0.85116 0.9325 
so.o 680.86 291. 21 0,7539 o.8775 
82.0 725. 7 311. 89 0.6599 0.8187 
84.0 772.86 333,73 0,5721 0.7559 
86.o 822.44 356.79 0.11900 0.6890 
88.0 874,52 381. 11 o.4132 0.6177 
90.0 929.19 406.3 o. 3412 0.5419 
92,0 986.55 433,72 0.2736 o. 4614 
94.0 1046.66 462.12 0.2102 0.3760 
96.0 1109.65 1191.98 o .1505 0.2856 
98.0 1175.59 523.37 0.09114 0.1898 
100.0 1244.59 556.32 0.0416 0.0886 
101. 66 1304.24 585.00 0.0000 0.0000 
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Los datos se encuentran graficados en la figura 
VI.1. Como se puede observar, existe una buena a
proximaci6n entre el equilibrio determinado experi
mentalmente, respecto al ideal calculado de acuer
do con la ley de Raoult.( fig. VI.2). 
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A manera comparativa, se ha calculado la desvi! 
ci6n del equilibrio obtenido para el sistema di -
cloroetileno-tolueno, y los resultados se muestran 
en la siguiente tabla: 

temp. ,°C 

75,5 
77.8 
79,0 
80.5 
83.5 
89.5 
96.o 
98.5 

TABLA 5 

~-Y_1 __ i1 

0.875 0.940 l. 0686 
o.865 0.960 l. 0238 
0.800 0.920 1.0204 
o. 745. 0.675 0.9930 
0.585 0.770 0.0120 
0.340 0.552 l. 0376 
0.120 0.330 l. 4497 
0.060 0.175 l. 4307 

~l promedio= 1.12 

~2 promedio= 0.93 

12 
l. 1265 
0.6425 
0.6318 
0.9678 
0.9879 
0.9922 
0.9053 
0.9667 

Los autores Jones, Shoenborn y Colburn (ver cita 
bibliográfica núm. 29), estudiaron el equilibrio V! 
por-líquido para el sistema dicloroetileno-tolueno 
a 760 mm Hg. Los datos experiemtales que obtuvieron 
se resumen en la siguiente tabla: 



· Temp., ºC 

87 .1 
90.2 
92.6 
96.0 
97.8 
100.8 
107. o 
108.4 

84 

TABLA 6 

fracci6n mol del dicloroetileno. 
x ( líquido) y (vapor). 

o. 812 0.909 
0.700 o.844 
0.568 0.750 
o.446 0.645 
0.375 0.578 
0.252 o.424 
0.100 0.197 
0.045 0.095 

Los datos anteriores, se encuentran graficados 
en la fig. VI.3 en donde se aprecia claramente la 
similitud que, no obstante estar obtenidos a pre-
siones distintas (585 mmHg y 760 mmHg), guardan en 
tre s! las gr~ficas de equilibrio. 
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VI.2 MEZCLA NO IDEAL: Sistena Etanol-Agua. 

En éste caso, la fase líquija no se comporta i
dealmente, por lo que los coeflcientes de actividad 
tienen un valor cada vez mas 1 Jano de la unidad a 
medida que sus constituyentes e encuentran mas di
luidos. 

Las correlaciones de Antoin para el cálculo de 
las presiones de vapor para és e sistema, son: 

ETANOL, 

AGUA, 

log p= 8.04494- 1554. 
22. 5+ t, ºC 

log Pª 7.96681- 1668.21 
23. + t, e 

La presi6n de vapor de cada uno en mm Hg, se pu~ 
de calcular entonces para cada temperatura¡ y a Pª! 
tir de ahí, los coeficientes d actividad. 

En el caso de éste tipo de 1istemas, los coe -
ficientes de actividad, consti,uyen el factor de o~ 
rrecci6n respecto a la idealid1d para cada composi
ci6n. 

La dependencia del coeficieite de actividad res
pecto de las composiciones de os constituyentes en 
la fase líquida, está dada por ecuaciones como las 
de Van-Laar, Margulles, Scatchtrd-Hammer, etc. de 
las cuales, la de Van-Laar es a mas utilizada: 
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l>i 11· Al2 
2 [ 1+ x¡tx2 (A121A21)) 

l'Yl 1 = A21 
2 • 

[ 1+ X2/Xl 
2 

(A21IA12)) 

Las constantes A12 y A21 deben determinarse 
para cada sistema. Esta determinaci6n puede hacerse 
a partir de la composici6n de la mezcla azeotr6-
pica (si es que existe), o bien a partir de los co~ 
ficientes de actividad a diluci6:1 infinita. 

Estos valores se obtienen cuando tanto x1 ,como 
x2 tienden a cero¡ por lo que pueden obtenerse me
diante extrapolaci6n de la siguiente curva: 

FIGURA VI.~ 
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Para la obtención de las constantes de la ecua-
ción de Van Laar, es necesario recavar los datos de 
la siguiente tabla: 

TABLA 7 

temp., ºC pº 1 ~ Xl Y1 

71. 5 576.63 204. 14 0.910 0.910 
71.8 583.82 506.86 0.810 0.855 
72.0 588.66 208.69 o. 785 o.aso 
74.0 638 .89 227. 77 o.476 0.728 
79,5 795.80 287.97 0.235 0.635 
84.o 946.88 346. 71 0.123 0.560 
96.0 1469,51 554.44 0.015 0.340 
96,5 1495.6 564.96 0.005 0.090 

(presiones de vapor en mm Hg) 

X2 Y2 11 ~2 
0.09 0.09 l. 014 2.8556 
0.19 0.145 1.057 2.1580 
0.215 0.15 l. 076 1.955 
0.524 0.272 l. 400 l. 333 
0.765 0.365 1.986 0.969 
o.877 o.44o 2.810 o.846 
0.985 0.660 9.020 0.707 
0.995 0.910 7.040 0.947 
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Los siguientes datos fueron calculados como in-
dica el procedimiento utilizando las correlaciones 
de Van Laar: 

TABLA 8 

temp. ,ºe ___:L_ _Y_1 __ _L_ -t 2 

71.5 0.91 0.91 1.0145 2.8655 
71.6 o.845 0.8711 l. 0415 2.3723 
71. 7 0.815 0.8571 1.0583 2. 1941 
71.8 0.789 0.8463 l. 0750 2.0600 
71.9 0.765 o. 837 3 l. 0921 l. 91190 

72.0 0.744 0.8299 1.1084 l. 8618 
74.0 o.484 0.7497 l. 4182 l. 2457 
76.0 0.3555 0.6949 l. 6523 l. 1148 
78.0 0.2740 o.6432 l. 8307 l. 0634 
80.0 0.2155 0.5908 l. 8752 1.0543 
84.o 0.1347 0.4801 2.2023 l. 0137 
88.0 0.0799 0.3567 2,3733 l. 0046 
92.0 0.0398 0.2178 2.5080 l. 0011 

Donde las presionea de vapor se calcularon usan
do las ecuaciones de Antaine, y el punto aze6tropo 
se determin6 experimentalmente en 71,5°c y 91% mol 
de etanol. 

Las constantes para la ecuaci6n de Van Laar, re
sultaron ser: 

Las gr~ficas que muestran tanto el equilibrio x
y, como el comportamiento del coeficiente de activ! 
dad contra la composici6n de etanol, se muestran en 
las figuras VI.6, VI.7 y VI.8. 
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Finalmente, el equilibrio vapor-líquido para el 
sistema etanol-agua, ha sido estudiado por diversos 

autores a la presi6n de 1 atm6sfera (760 mm Hg), 
Carey y Lewis por ejemplo (ver cita bibliogr€

fica número 26), obtuvieron experimentalmente los 
siguientes resultados: 

TABLA 9 

fracciones mol de etanol 

x( en el líguido) ~( en el val!or) 

0.019 0.17 
0.040 0.287 
0.060 0.356 
0.100 o.4238 
0.140 o.4875 
0.180 0.5175 
0.220 0;5390 
0.260 0.5570 
0.300 0.5725 
0.320 0.5805 
0.360 ,0.5965 
o.4oo o. 6125 
o.44o 0.6280 
0.480 o.6440 
0.520 0.6600 
0.560 o. 6775 
0.620 0.7065 
0.700 0.7525 
0.780 0.8040 
0.860 0.8640 
0.8943 0.8943 
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Por su parte Jones (ver cita bibliográfica nú
mero 29), también ha estudiado el equilibrio vapor 
líquido de éste sistema a la presión total de 760 
mm Hg. La siguiente gráfica (fig. VI.9), nos com
para las curvas de equilibrio obtenidas por éstos 
autores. Tambien se graficaron los datos experl 
mentales obtenidos con el nuevo aparato. 

Nótese la similitud de las curvas obtenidas. 
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REPRODUCTIBILIDAD Y ERROR. 

Es muy importante tener en cuenta que ls obten
ci6n de datos de equilibrio confiables y sucept!-
bles de reproducir (bajo circunstancias similares); 
depende en gran parte del cuidado que se tome duran. 
te la operaci6n del aparato, preparación de las me~ 
clas, toma y manejo de las muestraR; as! como del 
análisis adecuado de las mismas. 

Deben además desecharse como erróneos, todos 
aquellos datos obtenidos que muestren una evidente 
fuera de la realidad o de la tendencia general ob
servada. 

Durante la experimentación realizada y descrita 
anteriormente, fueron rechazados dos puntos obteni
dos para el sistema dicloroetileno-tolueno; lo cual 
constituye el 20% de los datos. Por otra parte, 
durante la experimentación con el sistema etanol
agua, se rechazaron cuatro datos de equilibrio, lo 
cual representa el 33% de los datos. 

Existen algunos puntos, dentro de un diagrama de 
equilibrio conocido, que son fácilmente alcanzables 
ú obtenibles experimentalmente; tal es el caso del 
punto azeotrópico en el sistema etanol-agua. Sin 
embargo, existen otros puntos cuya obtenci6n ex-
perimental representa gran dificultad, Casi siem
pre por encontrarse en una zona de la curva de equi 
librio, en donde una pequeña desviación por cual -
quier equivocación, introduce una gran cantidad de 
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error. Por ~sto, debe cuidarse muy de cerca cada 
paso según se ha explicado, durante la obtenci6n de 
los datos de equilibrio para el sistema en cuesti6n. 
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CAPITULO VII 
CONCLUSIONES Y COMENTARIOS, 
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CAPITULO VII: CONCLUSIONES Y COMENTARIOS. 

Como se mencion6 en el transcurso del presente 
trabajo, la exactitud en la obtenci6n de los resul 
tados, depende enormemente del método de análisis 
seleccionado; Lo cual es un factor que invariable
mente debe tomarse en cuenta ántes de proceder al 
estudio de cualquier sistema. La experiencia ad
quirida al utilizar la refractometría como método 
de análisis, nos da pie para afirmar que es un m~ 
todo muy práctico, lo cual se hizo notorio sobre 
todo al trabajar con el sistema dicloroetileno
tolueno. Probablemente el punto de ebullici6n 
mas bajo del etanol, propiciaba la evaporac16n 
rápida del mismo en la gota que se analizaba. 

El aparato utilizado, se diseñ6 considerando 
que el calentamiento necesario, pudiera ser sumi
nistrado tanto por fuego directo, como mediante el 
uso de una mantilla eléctrica; sin embargo he obser 
vado que, aunque el uso de fuego directo nos condu
ce al equilibrio con mayor rapidez (las corridas 
tenían una duraci6n aproximada de 35 minutos), es 
frecuente tener errores en la lectura del term6me
tro, a causa de la sobrecalefacci6n de la mezcla; 
ademas de que se sueltan continuos accidentes cuan
do el líquido remanente en la cámara de calentamie~ 
to, se proyecta hacia arriba saliendo por la rama 
abierta a la atm6sfera y por consiguiente, causan
do además del anulamiento del experimento, un po
sible incendio provocado por el ambiente impregnado 
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de líquidos volátiles. 
Las corridas al utilizar el calentamiento eléc

trico, tienen una durac16n aproximada de 50 a 60 
minutos. 

Otro punto importante, se refiere a la lectura 
de las temperaturas de equilibrio; puesto que los 
term6metros convencionales tienen divisiones de 
grado en grarlo. Yo utilicé en la mayor parte de 
la experimentaci6n term6metros de éste tipo, y el 
resultado fue la imprecisi6n en la lectura y con
secuentemente, otra contribuci6n de error en la 
determinaci6n. 

Acerca del uso del aparato, las muestras utiliza
das deben cargarse hasta que el líquido llegue: de 
la mitad, a las tres cuartas partes de la rama de 
recirculaci6n de condensado; ésto representa mues
tras de 40 ml. aproximadamente. 

Debe asegurarse aislar perfectamente las zonas 
calientes del aparato (parte superior de la cámara 
de calentamiento, rama para muestreo del líquido y 

extremo superior del tubo de vapor principalmente); 
para evitar pérdidas de calor excesivas y apresurar 
el experimento. 

Puede suceder que al comenzar a recircular el li 
quido (aproximadamente unos ~O minutos después de 
comenzada la práctica), la temperatura detectada 
tienda a permanecer practicamente inalterable (los 
cambios no son perceptibleo), y el usuario consi
dere que ha llegado al fin del experimeto; lo an-
terior puede involucrar un alto porcentaje de error. 
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Es una buena recomendaci6n procu1•ar que la 
recirculaci6n del condensado continue por espacio 
de 15 minutos aproximadamente¡ ésto nos proporcio
na un m~rgen de seguridad y nos acerca a la obten
ci6n de resultados confiables. 

RECOMENDACIONES PARA UN MEJOR APARATO. 

Pensamos que la experiencia adquirida durante la 
elaboraci6n del presente estudio, pudiera ser apro
vechada como base o punto de pai•tida de estudios 
posteriores¡ y es por eso que a continuaci6n enli_!! 
tamos algunas modificaciones que pudieran ser con
sideradas en la fabricac16n de un mej 01• aparato: 

1) Durante la opcraci6n del aparato, se pierde gran 
cantidad de calor al medio ambiente¡ lo cual prolon 
ga el tiempo necesario para alcanzar el equilibrio. 

Para comprobar lo anterior, se cubri6 la cámara 
de evaporaci6n con una mantilla aislante y se obse~ 
v6 que el tiempo necesario para alcanzar el equili
brio, se redujo de 50 a 35 minutos ( en un 30%). 

Ser!a recomendable entonces, diseñar un disposi
tivo aislante, para ayudar a contrarrestar las pér
didas de calor de todas las zonas calientes del a
parato. 

2) La lectura de las temperaturas de equilibrio (u
na vez alcanzado), deben ser tomadas lo mas exactas 
posible¡ por lo que se recomienda trabajar con un 
term6metro que muestre divisiones de 0.1°C. 

Durante la experimentaci6n realizada, se trabaj6 
con un term6metro con divisiones de lºC, lo cual 
indudablemente introdujo cierta cantidad de error 



103 

en la lectura de las temperaturas. 

3) Frecuentemente existe duda acerca de que si a un 
cierto tiempo (no obstante que la lectura del term~ 

metro no muestre variaci6n aparente), hemos alcan-
zado realmente el equilibrio. La instalaci6n de 

otro term6metro que nos permita leer la temperatura 
del líquido remanente en la cámara de evaporaci6n, 

nos ayudaría a disipar ésta duda; ya que una vez al 
canzado el equilibrio, la temperatura del vapor pr2 

ducido debe ser igual a la del líquido evaporándose. 

4) Para facilitar el registro y la preparaci6n de 

las mezclas iniciales (para capgar el aparato), se 
recomienda convertir la cámara de alimentaci6n en 

un recinto cerrado con tapón esmerilado para evitar 
fugas, y graduado aproximadamente de O a 60 ml. 

5) Se observ6 que durante la evaporaci6n de la mez
cla y antes de iniciar el retorno de condensado , 
cierta cantidad de vapores se pierde ascendiendo 
por el tubo de venteo y en algunos casos se obser

va una trayectoria del vapor "en sentido contrario" 
, ya que circula por el tubo y cámara de retorno de 

condensados. Lo anterior puede evitarse facilmen
te instalando un pequeila válvula "check" en el tubo 
de retorno de condensado a fin de que permita solo 
el flujo de éste hacia la cámara de evaporaci6n e 

impida el flujo de vapor "en sentido contrario". 

6) Durante la toma de muestras del vapor y del lí

quido en equilibrio, es necesario inclinar el apar~ 
to hacia el lado respectivo para permitir que los 

líquidos fluyan por gravedad y caigan en el reci--
piante colector. Esto en ocasiones produce error 
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por contaminaci6n de un recinto a otro ( si la in
clinaci6n es demasiada), cabe entonces la sugeren
cia de modificar los tubos para toma de las mues-
tras, para darles una cierta inclinaci6n que evite 

la operaci6n mencionada. 

Por último, hemos de concluir que los datos ex
perimentales obtenidos con éste nuevo aparato, son 
consistentes y confiables; y por lo tanto, es posi 
ble alcanzar los objetivos planteados desde los 
primeros capítulos de la presente tesis; incluyen 
do por supuesto, el objetivo de la práctica descri 
ta en el apéndice 

Confío en que el presente trabajo, y el aparato 
involucrado, serán de la utilidad esperada y punto 
de partida de futuras investigaciones afines. 

Sergio Roberto Rivera Salcedo. 
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A P E N D I C E 

DESCRIPCION DE LA PRACTICA. 

l. OBJETO DE LA PRACTICA. 

La presente práctica tiene por objeto, la deter
minaci6n experimental de la curva de equilibrio va
por-líquido para una mezcla binaria ideal 6 real y 
su posterior comparaci6n con las curvas de equili
brio calculadas para dicho sistema por la aplica-
ci6n de ecuaciones tc6ricas. 

2. FUNDAMENTO TEORICO. 

En toda mezcla líquida que hierva bien, es decir 
sin sobrecalefacci6n ni otras irregularidades en 
un sistema cerrado, el vapor producido está en equi 
librio con el líquido remanente. 

Las composiciones en ámbas fases son distintas 
(excepto para el punto aze6tropo), y determinables 
en todo momento. Si aplicamos la regla de las fa
oes, obtendrémos que el fijar dos de las siguientes 
cuatro variables intensivas, nos determinan total
mente el sistema: 

- Presi6n. 
- Temperatura. 
- Composici6n de la fase A. 
- Composici6n de la rase B. 

El equilibrio entonces se encuentra determinado 
para cada tipo de sistema, por lo que el comporta
miento de las mezclas líquidas influye de manera 
fundamental en su determinaci6n. 



Debido a que el experimento se lleva a cabo a 
presi6n atmosférica, la fase gas se comporta muy 
cerca de la idealidad y la presi6n está fija¡ sin 
embargo la fase líquida solo se comporta idealme~ 
te en contados sistemas binarios. 

Para predecir el comportamiento de las mezclas 
líquidas que afectan el equilibrio vapor-líquido, 
existen diversas correlaciones mas o menos compl~ 
Jas dependiendo del sistema en cuest16n. Las 
mezclas líquidas pueden ser ideales 6 reales. 

Las mezclas ideales, cumplen con la ley de Rao
ult, y son propias de componentes con propiedades 
fisicas y quimicas muy parecidas; el coeficiente 
de actividad en éste tipo de mezclas es la uni-
dad. 

La ley de Raoult está dada por: 

P1= Pº1 xl 
Y de acuerdo con la ley de Dalton: 

p y 1 = pº 1 X 1 
Desarrollando, obtenemos: 

P- pº, 
X 1" ----'''----

y 1 = __ P_º-'1"'-_x_,l,___ 

p 

Por lo que una vez conocidas las presiones de va
por de los compuestos puros, es posible obtener los 

datos de equilibrio. 
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Las mezclas reales se estudian introduciendo un 
"factor de correcci6n" a la ley de Raoult llamado 

coeficiente de actividad en la fase líquida ( 1 ) . 
Por tanto: 

P1= p yl= P°¡ 11 xl. 

Los coeficientes de actividad se alejan tanto 
mas de la unidad cuanto mas diluido está el compo
nente a que se refieran. 

Las expresiones equivalentes a las revisadas 
para mezclas ideales y que proporcionan los datos 
de equilibrio, son: 

P-pº2 "f 2 

Sin embargo, el empleo de las ecuaciones an-
teriores implica el conocimiento de los coeficien
tes de actividad para cada composici6n. Esta deperr 
dencia, está dada por las ecuaciones de diversos a~ 
torea (Van Laar, Margulles, Scatchard-Hammer, etc.). 

Las mezclas llamadas regulares (donde su entro
pia molar en exceso es nula), suelen simularse me
diente el uso de las ecuaciones mencionadas arriba. 
Sin embargo para mezclas con comportamientos fuerte
mente no ideales( ni la entalpia molar en exceso, 
ni la entropia molar en exceso son nulas ), se sue
len aplicar otras ecuaciones del mismo tipo (Wilson, 

NRTL, UNIQUAC). 
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De todas las anteriores, las mas utilizadas son 
las ecuaciones de Van Laar y Wilson. (El lector de
be referirse a la literatura correspondiente): 

VAN LAAR: 

ln "'/ 1= Al2 

[ l+ X¡ A12 2 

ln 12= 
x;- A21 

A21 

[ l+ x2 A21 ] 2 

X1 A12 

WILSON: 

En ámbos casos, las constantes deben determinar
se para cada sistema. Dicha determinnc16n puede h! 
cerse a partir de la composici6n de la mezcla azeo
tr6pica (si es que existe), o bien a partir de loa 
coeficientes de actividad a diluc16n infinita. 

En el primer caso) por ser x1=y1 se tiene: 

1 = p i 2ª p 1~ ~ 1 

Lo cual, sustituido en las ecuaciones anteriores 
correspondientes, proporciona el valor de las cons
tantes. 
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En el segundo caso, es necesario conocer los 
datos de equilibrio en la región de baja concentr! 
c16n para cada componente, y entonces extrapolar 
los datos generados x-ln , hasta x=O en cada ca
so. 

Los coeficientes de actividad a diluci6n infini
ta serán para cada ecuaci6n como sigue: 

• 
lni1= A12 Van Laar . .. 

ln 1
1
= 1-ln /\ 12- A21 Wilson. 

; ln r:= A21 Van Laar. 

ln 1:= 1-ln 1121- 1112 W1lson. 

El cálculo de las constantes respectivas debe h~ 
cerse por tanteos. (ver capítulo VI). 

3, INSTALACION EXPERIMENTAL. 

El aparato que se esquematiza en la figura, co~ 
siste de una cámara de evaporaci6n{B), donde se ali 
mentan las muestras líquidas (a través de D), las 
cuales son calentadas y evaporadas mediante el uso 
de una mantilla de calentamiento A. 

El vapor producido asciende por toda la cámara, 
pasando por el tubo de vapor (C), en donde un ter
mómetro r~gistra continuamente su temperatura. La 
salida lateral de la cámara conduce al vapor hasta 
un condensador total (E). El vapor condensado es 
recibido en la cámara (F), y i•ecirculado a la cá-
rnal'a dc evaporación a través del tubo (K). 



· ... ~ - -, " 
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El condensador (E') asegura minimizaci6n de las 

pérdidas de vapor existente en esa zona. 
La rama (J) está abierta a la atm6sfera, y las 

válvulas (H) e (I), nos permiten tomar muestras 
tanto del líquido como del vapor condensado. 

4. PROCEDIMIENTO. 

Después de cerciorarse de que el aparato es
tá completamente limpio y seco, se aflade la car
ga inicial de líquido por la entrada (D) el cual 
debe constar de una cierta cantidad del componen
te mas ligero. La carga de líquido será de 40 ml 
en total y el nivel alcanzado no rebasará el mos
trado en la figura (Z). 

Se coloca entonces la mantilla calefactora en 
la parte inferior y se aislan las partes calientes 
segun se ha indicado en la figura, colocando las 
chaquetas respectivas. Acto seguido se hace pa-
sar agua fria por el refrigerante ( E y E' se en
cuentran intercomunicados ), y corriente eléctrica 
para el calentamiento. 

El líquido comenzará a hervir y el condensado a 
producirse y a llenar la cámara correspondiente. A 
partir del momento en que se observe el comienzo de 
la recirculaci6n del condensado, deberá obaervarse 
el term6metro y esperar un espacio aproximado de 15 
minutos en los que se alcanzará el equilibrio (la 
temperatura permanece constante). Se suspende en
tonces el calentamiento, se anota la temperatura de 
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equilibrio, y después de dejar enfriar un poco, se 
toman las muestras de vapor y líquido rápidamente 
cerrando el recipiente colector y enfriandolas in
mediatamente. 

El análisis de las mismas proporclona las fra
cciones molares x e y, por lo que se ha obtenido 
un punto del diagrama T-x-y. Puede entonces 
variarse la cantidad de componente volátil, y re
petir el experimento. 

El muestreo de cada nuevo experimento, nos pro
porcionará un nuevo punto T-x-y, por lo que pro -
curándo seguir una secuencia en las mezclas de pa~ 
tida respecto a la concentraci6n del componente mas 
volátil (por ejemplo corridas desde 5 ml hasta 35 
ml de componente volátil en la mezcla alimentada ~ 

completarémos los puntos necesarios para la cons
trucc 16n de nuestras gráficas y el tratamiento de 
predicc16n te6rico del equilibrio posterior. 

4.1. METODO DE ANALISIS 

Se analizará el mas conveniente de acuerdo al 
sistema elegido, se recomiendan por ejemplo: 

Etanol-Agua Cromatografía de gases. 
Refractometría. 

Acetona-Agua Cromatografía de gases. 
Refractometría. 

Benceno-Tolueno Cromatografía de gases. 
Refractometría. 
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Dicloroetileno-Tolueno Cromatografía de gases. 
Refractometr.ía. 

4.2. PRECAUCIONES. 

- Deje siempre abierto a la atm6sfera el tubo J, 

- Mantener suficiente caudal de agua de refrigera-
ci6n para condensar todos los vapores producidos. 

- Mantener bien cerradas todas las válvulas. 
- Cargar el líquido hasta el nivel indicado (Z). 
- Mantener las chaquetas aislantes durante la o-

peraci6n del aparato. 
- Para facilitar la toma de muestras, puede incli

narse suavemente el aparato hacia el lado corres
pondiente (con cuidado de no transferir líquido 
de una cámara a otra), comenzando con el vapor 
condensado. 

- Antes de comenzar una nueva corrida, cerci6rese 
de no dejar vapor condensado recogiendo el rema
nente por la válvula (I), y pasándolo a la cámara 
de evaporaci6n. 

5. DISCUSION DE RESULTADOS, 
5,1 CURVA DE EQUILIBRIO EXPERIMENTAL. 

Con los datos obtenidos, se graficará la curva 
x-y experimental. 

5,2 CURVA DE EQUILIBRIO TEORICA. 

Se aplicarán las ecuaciones de Van Laar y Wilson, 
debiendo calcularse previamente sus constantes a pa~ 
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tir de punto aze~tropo (si existe), o bien de los 
coeficientes de actividad a dilución infinita. 

Se construirá la tabla (A) y a partir de la mis
ma, se representará graficamente la variación de1'1 
y 't 2 con la composici6n, determinando por extrapo
lación, los valores de. -1'; y ')/:. 

. 5,3 REPORTE., 

Además de lo explicado en los apartados 5.1 y 
5.2; debe representarse el diagrama is6baro T-x-y¡ 
por último inclúyase un análisis de los resultados, 
comparándolos e indicando la validéz de los mismos 
tratando de explicar las discrepancias entre ellos 
y las posiblen fuentes de error. 

6. NOMENCLATURA. 

p0

1, p0

2 presiones de vapor de los componentes 
puros l y 2. 

p1, p2 presiones parciales de los componentes 
l y 2 en el vapor. 

P presión total (585 mm Hg en la ciudad de 
México). 

T temperatura. 

xl' X2 fracciones molares de 1 y 2 en la fase 
líquida. 

yl' Y2 fracciones molares de 1 y 2 en la fase 
vapor. 
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coeficientes de actividad de 1 y 2 en 

1;. r: la fase líquida. 
coeficientes de actividad de 1 y 2 en 
la fase líquida a diluci6n infinita. 

A12' A21 constantes de la ecuaci6n de Van Laar. 

-"12 J A21 constantes de la ecuaci6n de Wilson. 



TABLA A), 

TºC pº pº x&'<f· ye.•p. x"f· y'-1f' Alt."f· <11,_.,.. '1./V.L YV.L.AJW, W. -'- __ 1 ___ 2 ___ 1 ___ 1 ___ 2 __ 2 ___ 0_1 ___ d_2 __ 6_1 ____ 1 __ 4·1 __ Y_1 __ 
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