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CAPITULO I
EL EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO.




CAPITULO I: EL EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO.

I.1 Introeduccién : El Equilibrio y la Ingenierfa
Quimica.

Cualquier cambjo que ccurre en la naturaleza, es
debido a la tendencla de los sistemas por alcan-
zar un estado de mdxima estabilidad ; el cual es
llamado estado de 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 termodindmico, el esta=-
do de equilibrioc se ha alcanzado cuando las prople
dades de clerto materlal permanecen invariablea res
pecto al tilempo.

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

Dentro de la ingenierfa qufmica existen diversos )
sistemas que, basados en las operaclones unitarias,
constituyen procesos industriales importantfsimos y
de vasta aplicacién en la actualidad. Dentro de
éstos dltimos, podemos destacar el proceso de des-
tilacidén, absorcibn, extraccién, secado, ete.

Los procesos anteriores son particularmente in-
teresantes para nosotros, puesto que impllican la
participacién de fases que no estan en equilibrio
y la transferencia de especies en 4dmbas. Es claro
que la facilidad de separacién, de transferencia y
sus respectivas velocldades, se verdn afectadas
por el alejamiento del sistema, respecto a las con
diciones de equilibrio.
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En realidad, los métodos de disefio de aparatos
que efectlan los procesos anteriores, se basan en
las condiciones de equilibrio.

Es evidente entaonces, la dependencia del diseiflo
¥y cdlculo de un equipo eficiente, con los datos de
condicliones de equilibrio usados. De ahl la nece-
sidad, de contar con datos de equilibrio de fases
lo suficientemente confiables para reducir el e -
rror en el disefio de éstos equipos. En ésta tarea
, los métodos experimentales han demostrade aventa
Jar comodamente a los métodos analfticos, los cua-
les limitan su rango de apllcacidén a sistemas con
tendencias ideales y/o constituldos por componen -
tes con clerta similitud de propiedades.

Los aflos cuarenta, cincuenta y medlados de los
sesenta, representaron grandes avances en la in -
genierfa quimica, y fué en esa época donde grandes
investigadores centraron su atencidén en los fend-
menos de equilibrio de fases; construyendo apara-
tos para el cdlculo de manera experimental, de
porcentajes de distribucidn de 1los componentes
en las diferentes fases, temperaturas y presiones,
en el tan comentado estado de equilibrio.

En el presente trabalo se contempla como obje-
tivo disefiar y construir un aparato que permita la
obtencidn de datos de equilibrio vaper-1fquido ex-
perimentalmente & nivel laboratorlo, para estudlar
el comportamiento de fases y las operaclones de
transferencia.
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1.2 : PFundamentos Termodindmicos: El Criterio de
Equilibrio.

En pirrafos 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, estard rea-
lizando un trabajo; y la fraccién de éste dltimo
que se entrega al medio, es el trabajo recuperable,
el resto se convierte en calor.

Considerémos una fase cualquiera (regidén donde
la composicién qufmica y propiedades f{{sicas son
constantes y uniformes en un sistema ), como un
sistema cerrado. La primera ley de la termodind-
mica nos muestra que: dU=dQ-dW .Sin embargo, si
el camblo es reversible, obtendrémos dU=dQrev-dWrev
.Ahora bien, si sustituimos los términos dQrev y -
dWrev por los términos correspondientes TdS y PdV
respect{vanente, obtenemos:

day= Tds-Pav ceerarae{I.21)

La relacién anterior nos indica la dependencia
de 1a energfa con otras variables termodindmicas,
que son funcidn de estado, por lo que la ecua -
¢ién (I.21) puede aplicarse a sistemas reversibles
6 irreversibles, siempre y cuando sean cerrados y
el camblc se presente entre estados de equilibrio.

Ahora bien, de la definici6n de entalpia ,
H=U4+PV, relacionando €sta variable con las propie-
dades anteriores, partimos de la ecuacién (I.21)
y obtenemos:

dH= TdS+VdP ....... (1.22)
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Y anflogamente, las definiclones de energfa 1i-
bre de Helmholtz A=U-TS, y la energfa libre de
Gibbs G=H-T3, nos conducen a las sigulentes expre-
siones:

dA= -SdT-PdV  ........(I.23)
dG= Vdp-SdT veevena (T.20)

Con la ayuda de las ecuaciones {(I.22), (I.23) e
(I.24) podrémos concebir diferentes estados de
equilibro para sistemas cerrados, para condicio =~
nes tambien distintas; asi, la ecuacién (I.22)
nos demuestra que si S y T permanecen constan -
tes, dH=0. En otras palabras, si en un sistema
cerrado 1niclalmente en equilibrioc, se fijan las
variables entropia y temperatura, el sistema ten
derd a un nuevo estado donde no haya camblos a -
preéiables de entalpia con respecto al tiempo.

El caso del criterio de equilibrio con dG=0
obtenido al aplicar el razonamiento anterior a
la ecuacidén (I.24), es de especial interés segin
veremos mas adelante; y ha encontrade amplia a-
plicaciQn en el estudio del equilibrio entre fa-
ses,

A continuacién resumirémos nuestras ecuacif--
nes fundamentales, y el criterio de equilibrio
al que conducen:

ECUACION EQUILIBRIO

dU= Tds-PdV du = 0
S,V

dH= TdS+VdP di = 0
s,P

d@= -SdT+vdP d@ = 0
T,P

dA= -Sd7-PdV dAi = 0
Vv
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Debido principalmente a la facilidad para la
medicién y control de las variables termodingmi-
cas: temperatura y presién, la ecuaclién (I.24)
se ha tomado como punto de partida en el estudic
del equllibrio entre fases.

Si hablamos ahora de una temperatura constan-
te de equllibrio, dicha ecuacién nos lleva a:

dG= VdP .......(I1.25)

De la ecuacidn anterior podemos ya intuir una
dependencia de nuestro estado de equilibrio, con
los camblos de temperatura y presién. Para tra-
tar de hacer explfcita ésta dependencia, frecuen
temente se hecha mano de la ecuaci§n definida
para el gas ldeal, V= RT , que sustituida en la
ecuacidén (I.2%), permite’ obtener:

d@= RT dln P I & -1y

La ecuacién (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 ecuacién mencio-
nada los camblos en la energfa libre de Gibbs ,
necesariamente son provocados al variar 1nP, ya
que habfamos predispuesto la temperatura como una
constante; y por consigulente puede deducirse que
la presidn, al trabajar con gases reales no es
parémetro sufliciente, para determinar los camblos
de energfa libre de Gibbs.

Ante éste problema, se decidié modificar la e-
cuacién (I.26), por una nueva expresién :

d0= RT din £ ...........(1.27)
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Donde f se define como la fugacidad del gas,
y tiene unidades de presidén. Notamos ademds, que
cuando el gas en cuestidn se comporta como ideal,
la ecuacidn se convierte en la (I1.26). Por otro
lado, sabemos que un gas real tiende a comportar-
se como ideal a medida que la presién se acerca a
cero; por 1o que a nuestra definicién de fugacidad
podemos agregar que

1im f=1.

P00 P

Si tratamos de integrar la ecuacién (I.27) ,
notamos la aparicién de una constante de integra
c¢ién, la cual es dependiente soloc de la tempera=-
tura y naturaleza de la sustancia. Dado que no
conocemos valores absolutos para G, né podemos e
valuar el valor de la constante; sin embargo po-
demos referir todas las mediciones a un estado
de referencia y entonces obtener una expresién
que permita estimar la diferencla de energfa en-
tre un estado cualquiera, respecto al estado de
referencia : .

G-G¥ = RT In £ ..... (I.28) 6 G= G%+ RT in £ .
fald e
Una vez mas, la prfctica condujo a definir una

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

G-G*= RT In 8 ..ov0000.4(1.29)

Una propiedad importante de la actividad (a)
que inmediatamente se hace evidente, e8 el hecho
de que en el estado de referencia(®) o standard,
G=0%, por lo que RT 1In a=0 y entonces a=1l., Otras
propledades, asf como los cflculos de actividades
y fugacidades se revisan mas adelante.



15

I.3 Descripeién del Equilibrio Vapor-Lfquido.

En la figura (I.1), observamos
un vapor y un lfquido en equilibrio
a temperatura y presién constantes
dentro de un slstema cerrado. Segin
discutimos en la primera parte de
LiouiDo éste capftulo, la ecuacién (I.21)
nos demuestra la dependencia de la
energfa interna U, respecto de las

FIG. (I.1) variables 8 y V para sistemas cerra
dos.

En nuestro caso particular, cada fase por se~-
parado puede constituir un sistema ablerto puesto
que el intercamblo de masa de una fase a otra es
perfectamente 1fcito y probable. En éstas condi-_
ciones, la energfa interna de la fase depende no
solamente de 8 y V; sino que también del nidmero
de especies nl,n2,...,nN que integren dicha fa~-
se, es decir:

u=y( s,v,nl,n2,n3,...,nN).

Que de manera explfcita se expresarfa como:

(g ISJ)\I ds+( )S n 2<3n1 ,V,nJ dni.

Definiendo a 1" aU , como el poten
ani SVnJ

cial qufmico del componente i, podemos establecer

una analogfa con nuestra ecuacién (I.21), y enton-
ces obtener:

dus TS - PdV+}/‘(i dn, ... (1.31)
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donde T= Q_g)v y P= - _?1_1:) .
25 N 3V /S,n

El cambio de energfa interna asociado al nimero
de moles del componente i1 al mantener la entropia,
el volumen y las moles de los demds componentes
constantes, es el potencial qufmico de 1. Al extra
polar la ecuacifn (I.31) & las definiciones de en-
talpla y energfa libre de Gibbs segin hemos visto,
encontramos varias definiciones para el potenclal
qufmico anfdlogas a la anterior. As{:

(20 = (2
/“ an1 S,V.nJ 3"1

Hemos convenldo ya, en que el criterio de e -
quilibrio al que procurarémos nuestro estudlo es
el relacionado con la energfa libre de Gilbbs de

la forma: dG=0. Lo cual es posible para dos fa
ges & y P en equilibrio a temperatura y pre -
516n constantes, slempre y cuando /l:, =/l(..v. En
otras palabras, para que exlsta el estado de e-
quilibrio entre las fases lfquido y vapor, es ne
cesario que el potenclal qufmico de cada compo -
nente en la fase 1fquida, sea igual al de la fase
gas.

Por definicifn sabemos que: @,= D sl sus
tituimes en la ecuacidn (I.27) y entonces integra
mos, encontrarémos:

/(1= RTIn £, + C ..ovvven.(1.32),

Apliquémos nuevamente nuestro razonamlento de
igualdad de potenclales, y observemos que para
nuestras dos fases, la inlca manera de cumplir
con nuestro criterio de equilibrio es que:

= 4
f1= fi vaesenannea(I.33)
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Ahora hemos encontrado dos criterios igual -
mente aplicables para definir el equilibrio va-
por-1fquido a temperatura y presién constantes,.
Sin embargo, la igualdad de rugacidades del ecom-
ponente en 4mbas fases, es el criterlio mas usado
pues permite identificar el fenémeno con la rea-
1idad del mundo fisico.

Otras definiciones que nos serdn de utilidad
en 1o sucesivo, son:

Coeficlente de Fugacidad = Ty e (T.30)
P
i

Coeficiente de Actividad 11“ 84 . (1.35)
X

Recordémos que 8, = 1 .
T, ¥
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I.4 Fugacidades en las Fases Liquido y Vapor.

PARTE A: FPFUGACIDADES EN MEZCLAS LIQUIDAS.

Pe la definicién de coeficiente de actividad
sabemos que:

7 - xfi i orye Tary
i

El coeficlente 1r , depende del estado de re--
ferencia al cual se evalda (%, Un criterio asumi-
do frecuentemente, es adoptando aquel que nos cop
duce a obtener valores del coeflciente de activi-
dad cercanos a la unidad.

Cuando para un rango de condiciones‘r eg
exfictamente igual a 1.0, decimos que la solucién
es ideal; sin embargo ésta definicién no estd
realmente completa hasta definir el estado stan-
dard. De lo anterior pcdemos decir que para una
solucién ideal,

f;= xifi'
81 sustituimos fugacidades por presiones parcia-

les, obtenemos:

- . o
Py= X P
que es 1la conocida ley de Raoult. En la pricti-

ca no existen soluclones ildeales; sin embargo se
ha observado que algunas mezclas formadas por 1f{-
quldos cuyas propiedades son similares, proporcio
nan valores cercancs a la unidad, por lo que se ha
optado por considerarlas como mezclas ideales.

El estudio de las soluclones 1fquidas y su com
portamiento real, ha podido llevarse & cabo median
te las PROPIEDADES EN EXCESO.
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Las propiedades en exceso, son en realidad tér-
minos de correccifn que nos relacionan valores de
soluciones reales, con los correspondientes de so-
luciones ideales.

Asi, la propiedad termodindmica en exceso ME »
se define como:

ME = M({solucién actualT P)-M(aolucién ideal)
E] T’
Ademfs, éstas propledades conservan las relacio
nes termodin&micas acostumbradas entre sf, por e-

Jemplo:
6Es HE - rsF ?5 GE
T, %

6 Tt 0 iE :>
oM T,P,n,

Para el caso del equilibrio vapor-lfquido, la
propledad extensiva termodindmica mas usada es la
energfa libre parcial en exceso de Gibbs (GE), de-~
bido a que estd Intimamente relacionada con ¥ .

Como sabemos, de la definicidn de fugacidades,

'61- G = RT [ n £,- ln £, 1
1dea1 ideal
pero EiEs 51- Ei ; sustituyendo,
ideal
% rrin_ 0
f
1ideal
Nuevamente, segin se obtuvo antes, £y -xiri'
ideal
entonces:__
G E =RT 1n i‘i pero y = I‘:l
1 T 9%, =% ;

1%y 3 1 %8
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-éiEs RT 1n '}‘1 ,» ¥ también se cumple que:

n
a,%= Rp z 1n ]‘i.
1
Considerémos ahora una mezcla binaria en donde
las propledades en exceso se toman respecto a uha
solucidn ideal en la que el estado standard de ca
da componente, es el 1fquido purc a la temperatura
y presién de la mezcla. Esta limitaci6n nos con-
duce a:
GE=0 cuando x1=0,
GE=0 cuando x2=0.
o bien, dicho de otra manera, GEn Axlxe. Donde A
es una constante empfrica dependiente de la tem-
peratura, pero independiente de la composicién y
que tiene unidades de energfa.
De la ecuacién 51E= RT 1n }‘ 1 debemos re -

cordar que
- E
GiE = ZHTG
bni 'I‘,P,n‘j

sin embargo, xi-= "1 y segiin obtuvimos previa-

N
mente 0E= Ax

Xns
entonces sus&iguyendo en nuestra mezcla binaria ,
obtenemos:

2
1n T = A X
1 S 2

2.
In ’X‘z’ —————QT Xy
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Las ecuaciones anteriores son llamadas ecuacié-
nes de MARGULLES de 2° orden. Donde A puede variap
se para obtener el mejor ajJuste con los datos dis-
ponibles. Estas ecuaciones proveen una buena re-
presentacifn para muchas mezclas de 1fquidos sim-
ples, Y una propledad importante que puede obser-
varse en ellas, es que a condiciones de dilucién
infinita, los coeficientes de actividad de 4mbos
componentes son lguales, Ademfs, el coeficiente
A, puede ser positivo § negativo, y aunque es fun
c¢ién de la temperatura, para algunos sistemas se
mantiene sin variacién cuando se evalda entre in-
tervalos pequeflos de temperatura.

En la literatura existen muchas otras ecuaclo-
nes propuestas para satisfacer la ecuacién fron -
tera; por ejemplo las de Margulles 3° y 4° orden,
las de Redlich-Kister, Whol, etc. pero sin duda
la ecuacién més comunmente utilizada es la pro -
puesta por VAN-LAAR:

gBa  AX{X,
Xy +X,

A 9
[T+ (Ax 78x,} T

A ]
[1+(Bx2/Ax1) 1=

Ponde A y B son parfimetros ajustables, ¥ cuya

evaluacidn 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.

xi

PI0. I.2
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Debldo a gque cuando Xy tiende a cero, ln'?g=A
¥y 1n ?’2=0; y de manera andloga cuando X5 tiende
a cero 1n 1‘2=B y 1n rl=0; sl conocemos la
conducta binaria en la reglén de baja concentra=~
cién, entonces estarémos en posibilidades de eva=-
luar el valor de las constantes A y B.

Se ha encontrado experimentalmente que &stas e
cuaclones, muestran deficiencias al tratar de si-
mular sistemas fuértemente no 1ideales; por lo que
se han desarrollado ecuacliones mas complejas como
las propuestas por Scatchard, Wilson-Renon, Hilder
brand, Orye, Brown-Smith, NRTL, etc. Y entre éstas
Giltimas, las correlaciones de Wilson-Renon se apli
can continuamente debido a que involucran tan secle
a dos constantes; 1la consideracién bésica de su
teorfa estd fundada en la sigulente expresién:

gt

= -x; ln(x, +/\12x2)-x2 In(x,+ /\21x1)

y los coeflcientes de actividad respectivos estén
dados por:

in 1¥ 1= -Inlxg + N paxa) 4 x, 0 AT - Nog
X1t A% MNor*s 32

Y= lnlxt\yyxy et N2 o Nay 1.
Xt/ \1a%y MNarXp ¥ %

Aquf, los parémetros ajustables/\l2 y /\21 es-
tén relacionados con los volumenes molares de com
ponente puro y con las diferencias de energfa
caracterfsticas medlante:
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-(A2” A1)
. W AT
/\12- 2 e
My

—(llz' 122)
Moy M T

Donde kﬁ es el volumen 1fquido molar del com-

ponente 1 y R. es la energfa de interaccién en-
tre moléculas,

PARTE B: FUGACIDADES EN MEZCLAS GASEQSAS.

Dado que f = f , entonces Ti=y13‘ I‘i'
y
ahora, s8i asumimos como estado standard el gas puro

a la temperatura y presidén de la mezcla; nuestra
ecuacién anterior se convierte en :

T&ﬂ yi_f f
Adem&s, se ha comprobado que a presiones me -
nores de 10 atmésferas, normalmente 1f =1 ; por
lo que si aunado a ésta simplificacién igualamos
presiones y fugacidades, obtendrémos la sigulente
ecuacifn que explica de manera aceptable el com -
portamiento de las mezclas gaseosas:

py= yyP

En otras palabras, generalmente se considera
razonable la suposiciSn de que los gases [forman
mezclas ideales aunque los componentes que las
constituyan puedan no ser gases ldeales.



25

I.5 Situacién de Nuestro Prodlema.

Como hemos estudiado, el equililbrio entre fases
vapor-1fquido se establece en el momento en el que
las fugacldades de cada componente en Ambas fases
se igualan; es decir, cuando F;= f;.

Segun vimos en la seccl6n previa, las fugacida-
des para los componentes en la fase vapor, suelen
igualarse a las presiones debido a que los gases
forman mezclas que estén cerca de la idealidad ,
por lo que @= f= 1,

Sin embargo, gesafortunadamenbe la mayorfa de
las soluciones lfguidas se comporta de diferentes
maneras, las cuales en su mayor parte dista mucho
del comportamiento ideal; por 1o que deben evaluap
se de acuerdo al coeficiente de actividad usando
el criterio correspondiente al tipo de solucién
formada: .

I‘i- 'x‘ip°1 X.

Si aplicamos nuestro criterlo de equilibrio, ob

tenemos:
iP°1 %= ¥ Ppop

Esta ecuacién es de gran importancia y la usaré
mos como punto de partida para explicar el compor-
tamiento de cualquier sustancia en el presente ea-
tudio.

Hasta ahora, intrinsecamente hemos hecho varlas
restricclones a nuestro trabajo; las mas importan-
tes de ellas se resumen a continuacién y conatitu-
yen los cimientos en nuestro estudio para el diseiflo
de un aparato para medir concentraciones de vapores
y lfquidos en equilibrio:
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a) Estudiarémeos el equilibrio vapor-l{quido a
presifn constante; slendo ésta lo suficientemente
baja, por lo que :

b) La fase gas se comporta como soluciﬁn ideal y
por dltimo,

¢) Las soluciones son miscibles entre sg en to--
das proporciones.

Mas adelante verémos otras restricciénes 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 nimero de
grados de libertad de gcuerdc con la sigulente
relacifn propuesta por Gibbs:

L= C-F+42

Donde L es el nimero de grados de libertad,
C es el nimero de componentes y F, la cantidad
de fases presentes en el sistema.

En nuestro caso, ya gue tenemos dos compo--
nentes y dos fases, el nimero de grados de 1li-
bertad es también dos; es decir, que fijando
dos de nuestras variables, todo el sistema que-
daré definido. Sin embargo, de acuerdo a las
restricciones que hemos adoptado la presiqn del
sistema permanece constante, por lo que fijarémos
valores a la temperatura y con ello definirémos
completamente el sistema y los valores de las
demds variables quedarédn identificados.



27

Para siatemas 1sobdricos y mezclas binarias,
muchas aplicaclones pueden descubrirse mediante
diagramas de temperatura-composicibn y/o diagra~
mag en los que se muestra la composicién de algu~
no de los componentes en la fase vapor contra su
respectiva en la fase liquida,

Las sigulentes ilustraciones muestran fmbos
tipos de diagramas respectivamente:

X X
FIG I.3 (a) (b)

Es importante observar que a medida que la pre
8i6n varfa obtendrémos dlagramas similares a los
anterlores mas né iguales; ya que & diferentes
presiones, y segin tendrémos oportunidad de com-
probar, las concentracliones en dmbas fases varfan.

Estos dos tipos de diagramas son Ampliamente yu
sados en las operaclones de transferencla de masa
pues constituyen un arma importante para el disefio
de aparatos como columnas de destilacidn, absor--
¢ién, humidificsdores, secadores, etc.

En la industria petrogufmica en la que se mane-
Jan mezclas de hidrocarburos, se ha utilizado el
coeficlente K, para explicar el comportamiento no
ideal de las soluclones.
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El coeflciente K para 21 comprnente 1 es la
relacifn de las concentraciones en equilibrio
del componente 1 en 4dmbas fases; es decir:

= ¥
K1 xi
i

Para sistemas ideales, que obedecen la ley de

Raoult, p1=pf Xy
= = °
para solucifnes no ideales, p yPTOT' p ')‘1p 1%4

por lo que K1= _zi= zipoi
Xy Prop

Frecuentemente, en procesos cuyas fases es--
tén constituidas por multicomponentes y en los
que se pretende purificar una solucién por me-~-
dio de la separacién selectiva de los componentes
en alguna de las fases, suele utilizarse el fac-
tor de separacién (& volatilidad relativa ), el

cual se define como:

a X /X =
“13 xi: xi; Kil KJ'

lo anterior, aplicado a nuestra relacién para sis
temas no ideales, nos conduce a la siguiente expre
sién:
o
o= _ 4P 4
J p°
17
Todas éstas formas de nomenclatura, no son sino
manifestaciones del estado de equilibrio entre fa-
ses a clerta temperatura y presién; y que cuyas
medidas de concentracién permite desarrollar cual-
quier nomenclatura que las relacione.
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CARITULO II

APARATOS UTILIZADOS PARA LA
DETERMINACION DEL EQUILIBRIO
VAPOR-LIQUIDO.
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CAPITULO IT: APARATOS UTILIZADOS PARA LA DETERMI-
NACION DEL EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO.

Introduccién.

En el disefio de rectificadores y otros equipos
de contacto, se requieren datos de equilibrio va-
poer-1lfquido.

Actualmente, como resultado de intensos estu -
dlos en torno al equilibrio vapor-lfquido, se sa-
be que tan solo unas cuantas soluclones (se com -
portan idealmente) estdn perfectamente determina-
das; s8in embargo grdn nimero de soluciones de im
portancla industrial, tienen un comportamiento que
dista mucho de los 1lfmites de la idealidad. Por
ésta razdén, los datos de equilibrio se han obteni-
do experimentalmente bajo diversas condiclones, y
con ello numercsos disefiocs de aparatos han sido de
sarrollados.

Naturalmente que cuandc se alteran las condicio
nes de trabajo de un equipo, respecto de aquellas
en las que fué basado su disefio, clertas cantidades
de error aparecen.

En la actualidad se sabe, que no existe un a -
-parato cuya aplicacién se extienda hasta abarcar
todo tipo de mezclas.
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Algo que llama la atencién, es el hecho de que
a pesar de las exahustivas investlgaecliones para de
sarrollar correlaciones que permitan predecir el
comportamiento vapor-lfquido de diversas solucio-
nes formadas por 1fquidos 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-
lacién del condensado, el métodoc indireecto por pun
tos de ebullicién, etc. Sin embarge, 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.

Segin se ha discutido anteriormente, a una cler
ta presién y temperatura fijas, el equilibrio entre
las fases 1fquido y vapor queda determinado. Tal
es la premlsa al abordar el presente estudlo, Lo
anterior nos indica, que es posible conocer las con
centraclones de las fases presentes, una vez [f[i-
jas las variables temperatura y presidn del sistema.

En los aparatos gue operan utlilizando el método
de recirculacién del condensado, una cierta canti-
dad de solucibén lfguida de composicién conocida ,
es calentada constantemente a cierta presién. Los
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vapores producides durante la ebullicién del 1lfqui
do, son condensados y recirculados a la cémara de
evaporacién continuamente.

Al cabo de clerto tiempo ( normalmente depen-
diente de la naturaleza de las soluciones y del di
sefio del aparato especIfico ) en el que prevalecen
las condiciones deseritas, 1la cantidad de vapor
producido se mantiene constante, por lo que 1a can
tidad de 1fquido alimentado a la cémara es también
constante; y mas auln, se aleanza un punte, en el
que la temperatura del sistema permanece inaltera-
ble con el paso del tlempo: hemos alcanzado el e-
quilibrio. '

En éste punto, las concentraciones de las fases
liquido y vapor, se estiman medlante anfilisis de
muestras de 4mbas corrientes. Se entiende, que al
variar ia cantidad de componente volftil alimentado
, el sistema tenderd a alcanzar su estado de mdxi-
ma estabilidad (punto de equilibrio)}, a diferente
temperatura y presumfblemente con diferentes con--
censraciones en fmbas fases.

A continuacién se muestra un diagrama que ilus-
tra éste método:
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4
- - yi
Q =
L - -0 xi
FIG, 1II.1
Donde V= vapor generado.
La 1fquido.
¥y concentracién del componente 1 en el
vapor.
xy= concentracién del componente i en el
1fquide.

En el curso de éste capftulo, mostraré varlos
disefios de aparates que han sido utilizados para
estimar los datos del equilibrio vapor-lfquido y
cuyo funcionamiento estf regido por el método de
recirculacién de condensado. Como punto de re--
ferencia se incluyen algunos aparatos con otro
tipo de funcionamiento,
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Algunos de los aparatos que utilizan el método
recirculacién de condensado, son :

Aparato de Othmer.
Aparato de Carey-Lewis.
Aparato de Colburn-Shoenborn.

Aparato de Chopin.

Exlsten ademés, otro tipo de aparatos cuyo fun-

cionamiento estd basade en conceptos diferentes a

la
en

sencilla recirculacién del condensado; y que
algunas ocasiones conducen al cdlculo de los

datos de equilibrlo vapor-1fquido por métodos in
directos. Tal es el caso de los disefios de:

5)
6)

Aparato de Yoshikawa-Tagakl-Kato.

Aparato de Katz-Newman.

En segulda revisarémos brevemente cada uno,
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APARATO DE OTHMER.

Probablemente, D.F. Othmer es el investigador
y estudioso del equilibrio vapor-1fquido, en cu-
yo aparato (concebido alrrededor de los aflos vein
tes de nuestro siglo), han basado sus estudios la
mayor cantidad de investigadores subsecuentes. Sin
duda fué realmente un pionero, y como verémos poa-
terlormente, el aparato con el que culmina el pre-
sente estudio, estd basado en el modelo desarrolla
do por Othmer entre algunos otros, debido a la fa-
cilidad de manejo que lo caracteriza.

A principios de 1900 y durante las sigulentes
tres décadas, la destilacién era una de las opera
ciones unitarias en las que los cientIficos traba
Jaban drduamente; ya que para el disefio de los e
quipos involucrados, se necesitaba de datos de equi
librio que en aquella época eran realmente escasos,
de aquf que 1la idea de Othmer para la creacién de
su aparato, era simular el estado de equilibrio ,
que segun se asumia, deberla presentarse en un
proceso de destilacién,

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

1) cuando la mezcla se callenta inicialmente, exis
te un proceso de fraccionamiento en los primeros
vapores producidos a medida que son condensados al
enfriar la porcién superior de la celda.
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2) Durante el proceso de la destilacién, una par-
te de los vapores condensz en 1la parte superior de
la celda, puesto que el tubo de escape usualmente
no esti protegldo contra las pé&rdidas de calor.

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

3) Cuando la celda se calienta inicialmente, el
aire desplazado por los vapores se saturari, per
diéndose generalmente después de pasaf a través
del condensador.

4} La composicién de la soluclbn en ebulllicién,
esté cambiando continuamente a medida que los va
pores se enriquecen con el componente més vold -
til. Este camblo provoca alteraciones en la com
posicién promedio de los vapores.

Esta serle de errores se presentaba en los di-
sefios anterlores, ya que su funcionamiento depen-
dia de la destiluciﬁn de la parte de upa solucifén
de composiclién conocida y la composicién y anfili-
8ls de los vapores producidos,

El disefio de Othmer permitf{a la recirculacién
continua de los vapores condensados, para favore-
cer la distribucién homogénea de 1os componentes.

Por otro lado en su diseilo, se observa que el
tubo por el que asclende el vapor producido, es
delgado con un pequefio orificio en el extremo; €3
to permite controlar el arrastre de liquido en el
vapor, asf como reducir el fraccionamiento contf-
nuo de éste.

El aparato se muestra en la figura II.2
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APARATO DE CAREY-LEWIS.

Las investigaciones de &stos clent{ficos, se
realizaron en torno a la bisqueda de los datos de
equilibrio vapor-ifquido para el sistema etanol-
agua a una atmdsfera de presién. 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 has
ta esa fecha (1932) debido a la simplicidad, con
la que no obstante los adelantos tecnoléglcos, pare
cia seguir aventa)ando a sus similares.

Como principales modificacidnes y debido a lo
especifico del problema, Carey y Lewis utilizaron
fuego directo como medic de calentamiento y en-
chaquetfron el aparato, como medida preventiva para
disminulr las pérdidas de calor hacla el exterior.



Figura H. 3

Aparato de Corsy 4‘ Lewis
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APARATO DE JONES, SHOENBORN Y COLBURN.

En la determinacién de datos de equilibrio para
los sistemas etanol-agua y tolueno-cloro, éstos in-
vestigadores disefiaron un aparato que sustancial -
mente diflere de los diseflos anterlores ( como los
de Sameshima, Othmer, Carey-Lewls, etc )}, en que
la cémara de ebullicidén exterior, es reemplazada
por un simple evaporador " flash ", el cual
consiste en un tubo calentado eléctricamente y que
provoca la evaporacién instantdnea del 1fquido de
retorno.

Este accesorio asegura ademfis, que el nivel de
la cémara de resfduo permanezeca constante, ademéds
para calentar ésta dltima, se usa un alambre de
resistencia el cual la rodea y balancea exdctamente
el calor perdido en ésta porci6n del aparato; por
1o que la cantidad de vapor que abandona la cdmara
es igual a la cantidad que entra.

El aparato de Jones, Shoenborn y Colburn, se
muyestra en la figura II.H
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APARATO DE CHOPIN, ROGERS Y KNIGHT.

En los trabajos experimentales de los investi-
gadores mencionados, en la obtencién de datos
para los sistemas benceno-metanol y benceno-ace~
tona, ha sldo usadeo un aparato de gran aceptacidn
popular.

Este aparato consta principalemente de una
cmara de evaporacifn, un termémetro, una v4lvu-
la de tres vias y un condensador.

En su operacién, el lfquido es calentado con
una placa eléctrica a tal velocidad gue la bomba
Cottrell expulsa una corriente vigorosa de 1liqui-
do sobre el term§metro y el vapor condensado re~
gresa a una velocldad estable.

Una vez alcanzado el equillibrio, la instalacién
de la vélvula de tres vlas permite tomar muestras
tanto del lfguido, como del vapor condensado con
solo girarla hacia el sentldo apropiado.

Durante todo el desarrolo, la rama superior del
condensador se mantiene ablerta para asegurar el
compertamiento isobfrico. (véase la fig. II.5).



Filgura 1. 8

Aparato de Chopin
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APARATO DE YOSHIKAWA, TAGAKI Y KATO.

Este aparato cuyo disefio es uno de los mas re-
cientes (1980), es un ebulldmetro (determina
temperaturas de ebullicién ) de altlsima precisién
con el que puede ser indirectamente calculade el
equilibrio vapor-1fquido en sistemas binarios.

Las relacliones de equilibrio se obtlepen a par-
tir de los datos de los puntos de ebullici&n, una
vez que han sido corregldos a la presién de 760 mm
Hg; es decir:

Py ?41"1"1 N FUPLES

Donde la fase vapor se supone ideal y el efecto
volumétrico del 1fquido es considerado despreciable.
Para representar los coeflclentes de actlvldad, se
emplea la ecuacién propuesta por Wllson, cuyas
constantes para cada uno de los datos de los pun-
tos de ebulllelén, se calculan mediante el uso
de una computadora digital,

* 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 KATZ - NEWMAN.

Cuando é€stos investigadores decldieron trabajar
con el sisﬁema etanol- nHeptano a baja presién, y
calcular el equilibrio vapor-liquido correspondien
te; la celda de recirculacién que habfa sido uti-
lizada por Othmer, Sameshima y otros; presentaba
deficienclas, segfn se reconoefa reclentemente.
Estas pueden resumirse como sigue:

a) E1 principal problema del método tradicional ,
es la condenzacién del vapor en la porcién superior
de la celda.

b) Cuando se pretende resolver el problema anterior
empleando un calentamiento externo, el resultado es
la sobrecalefaccién del vapor debido a la recepcidn
de vapor total de l{quido ascendente en vez de nie-
bla.

¢} Otra causa muy probable de error, es el regreso
continuo de 1Iquido frio proveniente de la trampa
de destilado hacia la cdmara de evaporacifn.

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

A causa de lo anterior, el estudio de Katz y New
man incluyé el disefio de un nuevo aparato; en un in
tento por superar las deficiencla explicadas arribha,

El aparato se ilustra a continuacidn (figura
II.7) y su complejidad respecto a lo tradicional *
resalta notablemente.
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RESUMEN,

Segun hemos visto, el disefic de los datos para
determinar los datos de equilibrio vapor-1lfgquido
experimentalmente, ha sido un tema de gran contro
versia desde los Inicios del siglo dlecinueve; con
el inicio de la evolucién en los equipos de trans-
ferencla para la destilacién.

Al remontarnos hasta nuestros dias vemos sor--
prendidos, que el método de recirculacién de con-
densado como principio en el disefio de tales apara
tos continua siendo el de mayor aplicacién por la
confiabilidad de resultados y la senclllez de opera
cién.

Asl pues, el aparato desarrollado en el curso
del presente estudio, est6 basado en el método de
recirculaciﬁn de condensado, ya que su facillidad
de manejo en el laboratorio, permite al practican-
te alcanzar los objetivos diddeticos requeridos.



CAPITULO III
DISERO Y DESCRIPCION DEL APARATO.

kg
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CAPITULO III: DISERC Y DESCRIPCION DEL APARATO.

Ya se explicé, que alrededor de los afios 1900-
1950, cuando 1a revolucién tecnoldégica exigfa un
conocimiento mas prefundo de los procesos de trang
ferencia para un disefio confiable de 1los equipos
involucrados, algunos clentfficos pioneros en el
rame tales como Zawidski, Rosanoff, Young, Othmer
entre muchos otros, estudiaron y diseflaron apara-
tos que permitiesen la obtencién en el laboratorio
de datos experimentales lo suficlentemente confia-
bles para satisfacer los requerimentos de todo di-
seflador en agquellos tiempos.

Asl, al transportarnos hasta nuestros dias y
observar el desarrolo que ha sufrido toda la cilen
cia involucrada en el gsunto, como también las tée
nicas de disefio, sin olvidar por supuesto las re-
cientes teorfas del comportamiento de las solucio-
nes; todo &sto en bilisqueda afanosa de explicacié-
nes a 1os fenfmenos que observamos y sus posibles
simulaciones; nos damos cuenta que no cbstante lo
anterior, continuamente hemos de recurrir a los
métodos tradicionales de bidsqueda de datos {como
el método experimental ), probablemente ya no co-
mo el udnico recurso, pero sf para comprobar y com-
parar los resultados obtenidos por una computadora,
6 los datos obtenidos utllizando la correlacién de
moda, etc.
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En éste capftulo he de dar a conocer al lector
el aparato que, pese a su simplicidad relati&a,sev
vird como mencioné antes, para cobtener datos de e-
quilibrio vapor-lfquido se soluciones miscibles a
hajas preslones.

La experimentacidn que se presenta en capftulos
posteriores estd llevada a cabo en mezclas binarias
y a presién atmoaférica; sin embargoe ninguna de €s
tas dos condiciones son una limitacién del aparato.

Los fundamentos del método de recirculacién de
condensado han sido discutidos en el capftulo an-
terior; por lo que solo me limitaré a la descrip-
cién del aparato fabricado.

Como cualquier otro aparato que obedesca los
mismos principlos, el objetivo es alcanzar un e-
quilibrio entre las fases 1fquido y vapor de una
clerta mezcla de varlos componentes, a clertas
temperatura y presién dadas. Dicho equilibrio se
alcanzaré mediante un constante reflujo de la so~
lueclbn evaporada (la cual obviamente se enrique--
cerd del componente mas voldtil) durante clerto
tiempo (llamado de transicién), en el cual se 1llg
vard a cabo el intercamblo de masa entre las fases,
hasta alcanzar el punto en el que la temperatura
que indica el termSmetro del aparato, se mantlene
inalterable y entonces hamos terminado la primera
parte en el proceso de obtencién de los datos de
equilibrio.

El siguiente paso, representa una parte impor-
tante del proceso y consiste en el anflisls adecua
do y culdadoso de émbas 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 espec(fico en cuestién, de la na--

turaleza de los constituyentes, y de algunas otras
variables como costos, etc. que indudablemente no

vlene al caso discutir.

Tenlendo en cuenta lo anterior, enlisto a con-
tinuacién las partes lmportantes que constituyen
al aparato:

1) CAMARA DE EVAPORACION.
2) CAMARA DE CONDENSADO,

3) CONDENSADOR.

4) TERMOMETRO.

5) CONDENSADOR DE VENTEO.

6) ZONA DE CALEFACCION,

7) TUBO DEL VAPOR. \
8) VALVULA DE MUESTREO DEL VAPOR.

9) VALVULA DE MUESTREO DEL LIQUIDO,

10)VALVULA DE ALIMENTACION.

11)MANTILLA DE CALENTAMIENTO.
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DESCRIPCION.

El aparato, cuyo esquema se muestra en la:si--
gulente figura (fig. III.1), consta de una cémara
de evaporacién (1) en donde se alimenta iniclal--
mente el 1fquido (la mezela problema), y en donde
a continuacién se lleva a cabo la ebullicibn del
mismo mediante el respectivo calentamiento.

Los vapores producidos durante la 2bullicidn de
la mezcla, ascienden a través de un tubo que 1impi-
de el paso de lfquido de arrastre, y en donde se
encuentra colocado un termémetro (4) que permite
observar en todo momento, 15 temperatura del siste
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--
ci16n total respectiva, Este condensado es recibi
do entonces en una cdmara (2), de donde por diferen
cila de niveles y a manera de trampa de vapor, nueva
mente es conducido a la cémara de evaporac1§n.

Cuando la temperatura que indica el termémetro
permanesca invariable, se retira el calentamiento
y una vez frias, se obtienen un par de muestras del
vapor condensado y del lfiquido remanente en la cé-
mara (los cuales estdn presumfblemente en equili--
brioc), para proceder al andlisis de las mismas.

Es lmportante tomar conclencia de que de la pre
cisi6n y exactitud del andlisis de las muestras, de
penderd en gran parte la obtencién 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 volitiles y obtener resultados erréneos an su
posterior anflisis,

Los métodos de andlisis que se recomiendan son
la cromatograffa de gases y la refractometria.
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DISERO.

Con el fin de evitar tiempos de operacién muy
prolongados, el aparato ha sido diseflado para tra
bajar con muestras de Y0 ml.

La construccién del aparato, es en su fotalidad
de vidrio Pyrex.

£l volumen de las cﬁmaras’de evaporacién y de
condensado es de 151 y 36 centimetros cdbicos reg
pectivamente.

Los tubos utilizados son de 8mm de difmetro ipn
terno.

El serpentin del condensador, estd constituido
por cuatro espirales de 3cm de difmetro.

El tubo del vapor, conduce los gases hasta el
condensador total, medlante un tubo cen inclina-
cibn lem /3cm.

Las llaves tienen juntas de tefldn para evitar
fugas de producto.

El dimensionamiento general, se muestra en la
flgura II1I.2



Figwa M. 2
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CAPITULO IV
ANALISIS DE LAS MUESTRAS CBTENIDAS.



60

CAPITULO IV: ANALISIS DE LAS MUESTRAS OBTENIDAS.
Como se sabe, el aparato en cuestién nos propor-

clonard un par de muestras correspondlentes al 1f--
quido y vapor en equilibrio a la presifn y tempera-
tura determinadas. En éste punto, concluye 1a par
te correspondiente al trabajJo con el aparato; pero
nos enfrentamos al problemag de la determinaci@n de
las concentraciones de los componentes en fmbas
muestras.

Existen varios métodos analfticos que pueden ser
aplicados; sin embargo, el método a utilizarse, de-
berd ser elegldo de acuerdc al sistema que se en--
cuentre en estudio. Uno de los métodos mas con-

" flables es el de la cromatograffa de gases, ya que
nos permite evaluar cuantitativamente y de manera
directa, tales concentraclones; sin embargo, el
costo tan elevado de operacién del equipo, asf co
mo su funcionamiento tan sofisticado, reducen su
rango de aplicacién prdctica a mezclas cuyo anfili-
sls cuantitativo por otros métodos, resulta practi
camente imposible, como enh el caso de hldrocarburos
y/6 componentes volftiles de configuracién muy sl-
milar, mezclas de multicomponentes, etc.

Como puede observarse, es convenlente que para
cada resolucién de un problema especffico, al mis-
mo tiempo que se piensa en utilizar aparato para-e
quilibrio vapor-lfquido, debe tamblén pensarse en
el método de andlisis por medio del cual, se cono-
cerdn las concentraclones de los constituyentes en
las muestras obtenidas.

Para mezclas birnarias de lfquidos de volatilidad
media & baja y que presentan facilidad de manejo ,
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las muestras obtenidas pueden ser analizadas con
una buena aproximacién, usando refractometr$a.

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

El método de refractometrfa tiene como venta-
Jas, el hecho de que neceslta tan solo una o dos
gotas de muestra, con la que es posible determi-
nar directamente en el aparato, el fndice de re-
fracci6én del problema y en-base a €ste, calcular
el porcentaje de cada uno de los componentes en
la mezcla.

Por otro lado, como desventalas encontramos ,
el control tan estricto que debe tenersec sobre la
temperatura de la alﬁcuota (+ 0.2 °C); el {ndice
de refraccién es funcién de la temperatura; por lo
que una pequefla variacién ocasliona grandes errores
en la lectura.

Ademas de lo anterlor, a menudo es necesario ,
construir gréficas de concentracién de un compo-
nente contra Indice de refraccién a temperatura
constante; con el fin de poder leer en dicha gré-
fica 1la concentracién correspondiente al valor del
indice de refraceibén caracterfstico de la mezcla
problema (medido en el refractémetro a la misma
temperatura a la que fueron obtenldos los datos
graflcados previamente).
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No es recomendable el uso de éste método, para
mezclas de componentes muy volitiles y/8 con va --
lores de fndice de refraceién muy similares.

REFRACTOMETRIA

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

Los métodos de refractometrfa se basan en la
desviacién que sufren los rayos de luz al pasar
de un medio hacla otro cuya densidad es distinta.
Se dice que el dngulo con el que el rayo de luz
incide en un primer medio 1, est§ relacionado con
el éngulo con el que al pasar por el segundo me=
dio se '"refracta"; 1llamado &ngulo de refraccién
r, de acuerdo a la relacién:

sen 1
sen r

El valor de la cual es llamado Indice de refra-
ceidn, que en la mayorfa de las veces es mayor a
1.0 & causa de que el rayo pasa del medio Sptica--
mente menos denso (generalmente alre) al de den-
sidad mayor.

Los valores del Indice de refraccién para lfqui-
dos orgdnicos varfa entre 1.2 y 1.8,

De los tipos de refractémetros existentes el de
mas utilidad en nuestro caso, es el refractémetro
de ABBE. Este instrumento es capaz de propor--
cionar directamente la lectura del fndice de refra-
ceién al utilizar una gota de muestra, con reproduc
tibilided de hasta # 0.0002 en ny con variacio-
nes de temperatura de + 0.2°C.
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En el rerract§metro de Abbé, la muestra se co-
loca entre dos prismas cerrando perfectamente el
compartimiento, y posteriormente se enciende la
lﬁmpara cuya luz, reflejada por un espejo, se ha
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 &ste punto, se lee directamente el fndice
de refraccién de la muestra.

En la figura IV.1, se muestra una 1lustracién
de un refractémetro Abbé.



FIGURA IV.1

Refractémetro de Abbé.
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CAPITULO V: EXPERIMENTACION.

PROCEDIMIENTO.

) El aparato estd diseflado, para trabajar con can-

tidades cercanas a 45 ml de muestra; los cuales de-
berén afladirse por la vdlvula de alimentaclén.

La muestra deberd prepararse con una determinada
composicibn en el componente mas ligero (voldtil).
Acto seguido, deberg cerciorarse de que esté pasan
do agua frfa por el refrigerante, y de que las val-
vulas de descarga de las muestras se encuentren cg
rradas. Solo entonces debe procederse a encender
la fuente de calor (mechero, en el caso de calenta-
miento con fuego directo).

El 1fquido cargado en el interior de la celda
llegard a su temperatura de ebullicién y en segul~
da, los vapores generados pasarén a través del tubo
de vapor y se condensardn para ser recibidos en la
cimara respectiva ( la vdlvula de alimentacidn debe
permanecer cerrada para evitar fuga de los vapores).

Cuando la cantidad de condensado acumulado es su
ficiente para que fluya de regreso a la cfmara de g
vaporacidn, se completard un ciclo de recorrido que,
al cabo de clerto tiempo (dependiente de la natura-
leza de cada sistema), conducird al equilibrio en~--
tre fases vapor-liguido con la invariabilidad de
la temperatura indicada en el termSmetro al cabo
del tiempo. En ese momento, se deja enfriar el a
parato, y se toman cuidadosamente las alfcuotas de
1fquido y vapor respectivos (desechando las cabezas
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del muestreo) para su posterior anélisis.

Las muestras debergn colectarse en reclplentes
perfectamente limplos y cerrados de vidrio y pos-
teriormente enfriados para evitar fugas por evaporg
cién.

La experimentacién llevada a cabo, contempla
el estudlo del equilibrioc vapor-liquido para el
sistema DICLOROETILENO~TOLUENO, el cual se compor-
ta como mezcla ideal; y el slstema ETANOL-AGUA
que 8e caracteriza por ser una mezcla no ideal ti-
plca.

Ademds, calcularémos las desviaciones de ém-
bos slstemas binarlos respecto a la ldealldad,
y compararémos los datos obtenidos con aquellos
que resultan de aplicar los criterios de Raoult
y Van Laar respectivamente.

Por dltimo, se incluyen los datos de equili~
brio para éstos sistemas que han sido obtenidos
en aparatos similares y que se encuentran reporta
dos en la blbliograffa, con los que apreclarémos
caracter{sticas similares en la consbruccidn-de
las grdficas respectivas.
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V.I : MEZCLA BINARIA IDEAL.

Se trabajdé con el sistema dicloroetileno-toluenc
a presién atmosférica (585 mm Hg en la cuidad de M¢
xico aproximadamente), variando las concentraciones
de la mezela intcial a fin de obtener diferentes
pares vapor-liquido de mezclas en equilibrio a las
temperaturas respectivas.

Las muestras resultantes fueron analizadas por
refractometriu, utilizando un refractémetro de
Abbé a una temperatura conatante de 20°C.

Las concentracliones fueron entonces calculadas
de acuerdo a los datos obtenidos previamente de fn
dice de refraccifn- concentracién del componente
mag volftil:

x, fraceién mol DCE np
0.0000 1.4954
0.20518 1.4854
0.3h02 1.477%
0.4350 1.4730
0.5062 1.4690
0.551% 14674
0.6229 1.4675
0.6811 1.4641
0.7563 1.4598
0.8494. 1.4540
1.0000 1. 4445

Por racilidad, se construys la curva de calibra-
cién correspondiente, que se muestra a continuacién.
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Los pares de muestras obtenldos al utilizar el
aparato se alslaron y su Indice de refraccién fue
calculadoc a una temperatura de 20°C. A partir de
éste, las fracclones molares correspondlentes a las
fases vapor y 1lfquido , se obtlenen utilizando la
gréfica fndice de refraccién-composicién (fig V.1).
Los resultados obtenidos, son:

TABLA 1
corrida Temp.Eq. °C npys 11q. ny, vap.
1 75.5 1,4524 1.4485
2 77.8 1.4530 1.4473
3 79.0 1.4570 1. 449
b 86.5 1.4604 1,4524
5 83.5 1.4674 1.4587
[ 89.5 24773 1.4668
7 96.0 1.48%0 1.4780
8 98.5 1.4920 1.4859

Y los datos de equilibrio, resultaron ser:

X, fracecién mol de DCE ¥, fraccién mol de DCE
en el 1fquido, en el vapor,
0.8775 0.940
0.865 0.960
0.800 0.920
0.745 0.875
0.585 g.770
0.340 0.552
0.120 0.330

0.06 0.175
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Cada par de datos, constituye un punto en la cur
va de equilibrio x-y.

A continuacién ge muestra la curva generada con
los datos de equilibrio experimentales. (fig V.2).
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V.11 "MEZCLA BINARIA NO IDEAL.

De acuerdo con la secuencla anterlor, se anall-
z6 el slstema etanol-agua. Los datos obtenldos para
la construccién de la curva de calibracién concen-
tracién-fndice de refraccién, fueron:

nD2°°C x, fracclén peso X, fraccién mol
de etanol, de etanol.
1,333 0.0000 ¢.0000
1.3389 0.0604 0.0245
1.3440 0.1176 0,0495
1.3472 0.1654 0.0720
1.3514 0.2109 0.0947
1.3533 0.2526 0.1168
1.3562 0.2910 0,1384
1.3584 0.4655 0.2541
1.3594 0.u4894 0.2727
1.3600 0.5179 0.2960
1.3609 0.5593 0.3318
1.3616 0,5926 0.3627
1.3627 0.6345 0. 4045
1.3637 0.6879 0.4615
1.3643 0.7424 0.5300
1.3644 0.8114 0.6273
1.36481 0.8960 0.7713
1.3611 1.0000 1.0000
TABLA 2

Estos datos se encuentran graficados en la fig.
V.3, la cual es la curva de calibracién del aistema.
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Y los datos de equilibrio experimentales, se ob-
tienen mediante anflisis de las muestras obtenidas,
como en el caso anterior:

TABLA 3
corrida temp. de eq.°C  ny, lig. np, vap.
1 71.5 1.3624 1.3624
2 71.8 1.3637 1.3631
3 72.0 1.3640 1.3632
4 Th.0 1.3639 1.36h46
5 79.5 1.3580 1.3651
6 gh.o 1.3515 1.3648
7 96.0 1.3355 1.3614
8 96.5 1.3335 1.3489

Y los correspondientes datos de euqilibrio, son:

x, fraccién mol etOR y, fraccidn mol etOH

en el 1fquido. en el vapor.
0.910 0.910
0.810 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.

VI.1 MEZCLA IDEAL: Sistema Dicloroetileno-~Tolueno,

Teoricamente, se considera una mezcla ideal, cuan
do obedece la ley de Raoult, asi como la ley de Dal-
ton. Tomando en cuenta lo anterior, se calcularon
los datos de equilibrio teéricoc en base a la ecuacidn

TOT
donde Xys ¥ son las fracciones molares en las fa-
ses lfquido y vapor del componente 1.

p°1, es la presién de vapor del componente 1, a
la temperatura de equilibrio, y PTOT et la presién
total de trabajo (considerada 585 mm Hg en la clu--
dad de México).

Para el cdleculo de las presiones de vapor a di-
ferentes temperaturas, se usaron las correlacliones
propuestas por Antoine ( Lange, N.A. y colaboradores
LANGE'S HANDBOOK OF CHEMISTRY, 9° ed. Handbook Publl
shers Inc. Sandusky, Ohio 1956):

DICLOROETILENO , CH2C1 CH,C1:

2
log p= 7.18431- 1358.46
232.2+ t,°C
TOLUENO, 07H9
log p= 6.95464- 1344.8
219.082¥ ©,°C
Donde p es 1a presién de vapor del componente en
mm de Hg.
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Los puntos de ebullicién calculados con las an-
teriores correlaciones, fueron 75.34°C y 101.66°C
(diclorecetileno y tolueno respectivamente), y
los datos de equilibrio calceulados entre esos pun-

tos.
Los resultados se muestran en 1a tabla siguilente:

" TABLA 4. EQUILIBRIO VAPOR~-LIQUIDO PARA EL SISTE~
MA DICLOROETILENO TOLUENO.
Presifn Total: 585 mm Hg.

x= (Ppgq- P%eo1, 0/ PPpep= Pohoy.)
Y= (P°DCE tox)/ PTGT'

[+] o [+]
temp. ,°C Pnee ] TOL bS ¥

75.34 585.0 247.31 1.0660  1.0000
78.0 638.27 271.66 0.8506  0.9325
80.0 680.86 291.21 0.7539 0.8775
B2.0 725.7 311.89 0.6599  0.8187
84,0 772.86 333.73 0.5721  0.7559
86.0 822,04 356.79 0.4900 0.6890
88.0 B74.52 3B81.11 0.4132  0.6177
50.0 929,19 406.3 0.3412 90,5419
92.0 9B86.55 1433.72 0.2735 0.461Y
94.0 1046,66 462.12 0.2102  0.3760
96.0 1109.6% 491,98 0.150% 0.2856
98.0 1175.59 523.37 0.094% 0,1898
100.0 124%,59 556,32 0.0416  0.0886
101.66  1304.24 585.00 0.0600 0.0000
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Los datos se encuentran graficados en la figura
vi.1l. Como se puede observar, existe una buena a-
proximacién entre el equillbrio 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 desvia
cién del equilibrio obtenido para el sistema di ~-
cloroetilenc~tolueno, ¥ 1los resultados se muestran
en la slgulente tabla:

TABLA 5

temp.,°C Xy ¥y yl 1’2

75.5 0.875 0.940 1,0686 11,1285
77.8 0.865 0.960 1.0238 0.6425
79.0 0.800 0.920 1.0204 0.8318
8o.s 0.745- 0.875 0.9930 0.9678
83.5 0.585 0.770 ©0.0120 0,9879
89.5 0.3%0 0.552 1.0376 0.9922
96.0 0.120 0.330 1.4497 0.9053
98.5 0.060 0.175 1.4307 0.9667

’B‘l promedio= 1,12

fxz promedio= .93

Los autores Jones, Shoenborn y Colburn (ver cita
bibliogréi‘ica nim. 29), estudiaron el equillbrioc vg
por-1fquido para el sistema diclorcetileno-tolueno
a 760 mm Hg. Los datos experiemtales que obtuvieron
se resumen en la slgulente tabla:



. Temp.,

87.1
90.2
92.6
6.0
97.8
100.8
107.0
108.4

°cC

TABLA 6

84

fraceidn mol del diclorocetileno.

x ( 1fquido) y (vapor).
0.812 0.909
0.700 0.844
0.568 0.750
0.446 0.645
0.375 0.578
0.252 0.h24
0.100 0.197
0.045 0.095

Los datos anteriores, se encuentran graficados

en la fig.

¥I.3 en donde se aprecia claramente la

similitud que, no obstante estar obtenidos a pre--
sicnes distintas (585 mmHg y 760 mmHg), guardan en
tre sf las gréficas de equilibrio.
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VI.2 MEZCLA NO IDEAL: Siste

En éste caso, la fase lfqui
dealmente, por lo que los coef
tienen un valor cada vez mas 1
medide que sus constituyentes
luidos.

Las correlacicnes de Antoin
las presiones de vapor para és

ETANOL,
log p= 8.04494- |

AGUA,
log p= 7.96681- |

La presi§n de vapor de cada
de calcular entonces para cada
tir de ahf, los cceficientes d

En el caso de éste tipo de
ficientes de actividad, consti
rreccién respecto a la idealid
cién.

La dependencia del coeficle
pecto de las composiclones de
la fase 1fquida, estd dada por
de Van~Laar, Margulles, Scatch
las cuales, la de Van-Laar es
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na Etanol-Agua.

da no se comporta 1i-
icientes de actividad
sjano de la unidad a
ge encuentran mas di-

¢ para el cdlculo de
Le sistema, son:

1554.3
222.65+ ¢,°C

1668.21

523.0+ t,°C

uno en mm Hg, se pue
temperatura; y a par
¢ actividad.

sistemas, los coe -«
tuyen el factor de og
hd para cada composi-

ite de actividad res-

los constituyentes en

ecuaciones como las
\rd-Hammer, etc, de

la mas utilizada:
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{n ')ff A1p

L1+ xy/x, (Ayo/85) 7

In lblf‘ a1

U1+ x,/x; (A, /8,000

Las constantes Al2 y A21 deben determinarse
para cada sistema. Esta determinacién puede hacerse
a partir de la composicifn de la mezcla azeotré-
plca (sl es que existe), o bien a partir de los coe
ficientes de actividad a dilucién infinita.

Estos valores se obtlenen cuando tanto xl ,COMmo
X, tienden a cero; por lo que pueden obtenerse me-
diante extrapolacién de la sigulente curva:

tn %

lui&

xs

FIGURA VI.4
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Para la obtenci§n de las constantes de la ecua-
cidn de Van Laar, es necesario recavar los datos de
la sigulente tabla:

TABLA 7

[-]
temp,,°C p°1 p°2 Xy ¥y

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 0.785 0.850
74,0 638.89 227.77 0.476 0.728
79.5 795.80 287.97 0.235 0.635
84.0 946,88 346.71 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 'yl ']‘2

0.08 0.09 1.014 2.8556
0.19 0,145 1.057 2.1580
0.215 0.15 1.076 1.955
0.524  D.272 1.400 1.333
0.765 0.365 1.986 0.969
0.877 0.440 2.810 0.846
0.985 0.660 9.020 0.707

0.995 0.920 7.0ho 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.,°C Xy ¥, 7‘1 7

71.5 0.91 0.91  1.0145 2.8655
T1.6 0.845 0.8711 1,0415 2.3723
71.7 0.815 0.8571 1,0583 2.1941
71.8 0.789 0.8463 1.0750 2.0600
71.9 0.765 0.8373 1.0921 1.9490
72.0 6.744 0.8299 1,1084 1.8618
74.0 0.484 0.7497 1.4182 1.2457
76.0 0.3555 0.6949 1.6523 1.1148
78.0 0.2740 0.6432 1.8307 1.0634
80.0 0.2155 0.5908 1,8752 1.0543
84.0 0.1347 0.4801 2.2023 1.0137
88.0 0.0799 0.3567 2.3733 1.0046
92.0 0.0398 0.2178 2.5080 1.0011

Donde las presiones de vapor se calcularon usan-
do las ecuaciones de Antoine, y el punto azeétropo
se determ1n6 experimentalmente en 71.5°C y 91% mol
de etanol.

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

A12= 0,4234, Ayq= 0.5925,

Las grdficas que muestran tante el equilibrio x-
y, como el comportamliento del coeficlente de activi
dad contra la composicién de etanol, se muestran en
las figuras VI.6, VI.7 y VI.8.
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Finalmente, el equilibrio vapor-lfquido para el
sistema etanol-agua, ha sido estudiado por diversos
autores a la presidn de 1 atmdésfera {760 mm Hg).

Carey y Lewis por ejemplo (ver cita bibliogrd-
fica ndmero 26), obtuvieron experimentalmente los
siguientes resultados:

TABLA 9

fracciones mol de etanol

x({ en el 1fquido) y{ en el vapor)
0.019 0.17
0.040 0.287
0.060 0.356
0.100 0.4238
0.140 0.4875
0.180 0.5175
0.220 0.5390
0.260 0.5570
0.300 0.5725
0.320 i 0.580%
0.360 ,0.5965
0.400 0.6125
0.4ko 0.6280
0.480 0.64%0
0.520 0.6600
0.560 0.6775
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 bibliogré?ica ni-
mero 29), también ha estudlado el equilibrio vapor
1fquido de éste sistema a la presién total de 760
mm Hg. La sigulente grdfica (fig. VI.9), nos com-
para las curvas de equilibrio obtenidas por éstos
autores. Tambien se graficaron 1los datos experi
mentales obtenidos con el nuevo aparato.

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

Es muy importante tener en cuenta que la obten-~
cién de datos de equilibrio confiables y sucept;—-
bles de'reproducir (bajo circunstancias similares);
depende en gran parte del culdado que se tome duran
te la operaclén del aparato, preparacién de las mez
clas, toma y manelo de las muestras; asf como del
ani11isis adecuado de las mismas.

Deben ademis desecharse como errfneos, todos
aquellos datos obtenidos que muestren una evidente
fuera de 1la realidad o de la tendencia general ob-
servada,

Durante la experimentac1§n realizada y descrita
anteriormente, fueron rechazados dos puntos obteni-
dos para el sistema dicloroetileno-t{olueno; lo cual
constituye el 20% de los datos. Por otra parte,
durante la experimentacién 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 conceido, que son ffcilmente alcanzables
U obtenibles experimentalmente; tal es el caso del
punto azeotrépico en el sistema etanol-agua. Sin
embargo, existen otros puntos cuya obtencidn ex--
perimental representa gran dificultad, Casl slem-
pre por encontrarse en una zona de la curva de equi
librio, en donde una pequefia desvlacién por cual --
quier equlvocacidn, introduce una gran cantidad de
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error. Por ésto, debe cuidarse muy de cerca cada
paso segg'n se ha explicado, durante la obtencigSn de
los datos de equilibrio para el sistema en cuestién.



CAPITULO VII
CONCLUSIONES Y COMENTARIOS.
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CAPITULO VII: CONCLUSICNES Y COMENTARIOS.

Como se mencioné en el transcurso del presente
trabajo, la exactitud en la obtencién de los resul
tados, depende enormemente del métode de andlisis
seleccionado; Lo cual es un factor que invariable-
mente debe tomarse en cuenta 4ntes de proceder al
estudlio de cualquler sistema. La experlencia ad-
quirida al utilizar 1a rerractomecria como método
de andlisis, nos da ple para afirmar que es un mé
todo muy prdctico, lo cual se hizo notorioc sobre
todo al trabajar con el sistema dlcloroetileno-~
toluenc. Probablemente el punto de ebullicién
mas bajo del etanol, propiciaba la evaporacién
répida del mismo en la gota que se analizaba,

El aparato utilizado, se disefi considerando

que el calentamiento necesario, pudiera ser sumi-
nlstrado 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 rapldez (las corridas
tenfan una duracién aproximada de 35 minutos}, es
frecuente tener errores en la lectura del terméme-
tro, a causa de la sobrecalefaccidén de la mezcla;
ademas de que se sucitan continuos accidentes cuan-
do el lfquide remanente en la cémara de calentamlen
to, se proyecta hacla arriba saliendo por la rama
abierta a la atmésfera y por consigulente, causan-
do ademés del anulamiento del experimento, un po=-
sible incendio provocado por el amblente impregnado
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de 1lfquldos volédtiles.

Las corridas al utilizar el calentamlento eléc-
trico, tienen una duraciﬁn aproximada de 50 a 60
minutos.

Qtro punto importante, se refiere a la lectura
de las temperaturas de equilibrio; puesto que los
termémetros convenclonales tienen divislcnes de
grado en grado. Yo utilicé en la mayor parte de
la experimentacifn termbmetros de éste tipo, y el
resultado fue la imprecisién en la lectura y con-
secuentemente, otra contribucidén de error en la
determinacifn.

Acerca del uso del aparato, las muestras utiliza-
das deben cargarse hasta que el lfquido llegue: de
la mitad, a las tres cuartas partéa de la rama de
recirculacisn de condensado; ésto representa mues-
tras de 40 ml. aproximadumenté.

Debe asegurarse aislar perfectamente las zonas
calientes del aparato {parte superior de la cémara
de calentamiento, rama para muestreo del 1lfquido 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 1{
quido (aproximadamente unos 40 minutos después de
comenzada la préctica), la temperatura detectada
tienda a permanecer practicamente inalterable (los
cambios no son perceptibles), y el usuarlo consi-
dere que ha llegado al fin del experimeto; lo an--
terior puede involuerar un alto porcentale de error,
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Es una buena recomendacién procurar que la
recirculaciﬁn del condensado continue por espacio
de 15 minuteos aproximadamente; ésto nos proporclo-
na un mirgen de seguridad y nos acerca a la cobten-
cién de resultados confiables.

RECOMENDACIONES PARA UN MEJOR AFPARATO.

Pensamos que la experiencia adquirida durante la
elaboracién del presente estudio, pudiera ser apro-
vechada como base o punto de partida de estudiss
posterlores; y es por eso que a continuacién enlis
tamos algunas modificaclones que pudleran ser con-
sideradas en la fabricacién de un mejor aparato:

1) Durante la operacién del aparato, se plerde gran
cantidad de calor al medlo ambiente; lo cual prolon
ga el tiempo necesario para alcanzar el equilibrio.

Para comprobar lo anterior, se cubrié 1la clmara
de evaporacién con una mantilla aislante y se obser
V§ que el tilempo necesario para alcanzar el equili-
brio, se redujo de 50 a 35 minutos ( en un 30%).

Serfa recomendable entonces, disefiar 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 1o mas exactas
posible; por lo que se recomienda trabajar con un
berm@mecro que muestre divisiones de 0.1°C.

Durante la experimentacién realizada, se trabajé
con un termémetro con divisiones de 1°C, lo cual
indudablemente introdujo cierta cantidad de error
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en la lectura de las temperaturas.

3) Frecuentemente existe duda acerca de que sl a un
cierto tiempo (no obstante que la lectura del termd
metro no muestre variaclén aparente), hemos alcan=--
zado realmente el equilibrio. La instalacién de

otro termémetro que nos permita leer la temperatura
del 1fquido remanente en la cdmara de evaporacién,

nos ayudarfa a disipar ésta duda; ya que una vez al
canzado el equilibrio, la temperatura del vapor pro
ducido debe ser igual a la del 1fquido evaporédndose.

4) Para facilitar el registro y la preparacién de

las mezclas iniclales (para cargar el aparato), se

recomienda convertir la cémara de alimentacién en

un recinto cerrado con tapdn esmerilado para evitar
fugas, y graduado aproximadamente de 0 a 60 ml.

5) Se observd que durante la evaporacifn de la mez-
cla y antes de iniciar el retorno de condensado ,
clerta cantidad de vapores se plerde ascendiendo
por el tubo de venteo y en algunos casos se cbser-
va una trayectoria del vapor "en sentide contrario"
, ya que circula por el tubo y cémara de retorno de
condensados, Lo anterior puede evitarse facllmen-~
te instalando un pequefia vdlvula "check" en el tubo
de retorno de condensado a fin de que permita solo
el flujo de éste hacia la cémara de evaporacién e
impida el flujo de vapor "en sentido contrario®,

6) Durante la toma de muestras del vepor y del 1f-
quido en equilibrio, es necesario inclinar el aparg
to hacla el lado respectivo para permitir que los
1fquidos fluyan por gravedad y caigan en el recl--
piente colector. Esto en ocasiones produce error



104

por contaminacién de un recinto a otro ( si la in-
clinacién es demasiada), cabe entonces la sugeren-
cia de modificar los tubos para toma de las mues-—-
tras, para darles una cierta inclinacién que evite
ia operacifén mencionada.

Por ﬁltimo, hemos de concluir que los datos ex-
perimentales obtenidos con €ste nuevo aparate, son
consistentes y confiables; y por lo tanto, es posi
ble alcanzar los objetivos planteados desde los
primeros capitulos de la presente tesis; incluyen
do por supuesto, el objetivo de la prdctica descri
ta en el apéndice .

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

Serglo Roberto Rivera Salcedo.



105

CAPITULO VIII
BIBLIOGRAFIA.



106

CAPITULO VIII:  BIBLIQGRAFIA.

{1) Balzhiser, R.E., Samuels Eliassen
"TERMODINAMICA QUIMICA PARA INGENIEROS!
Prentice-Hall, Madrid 1974.

(2) Browcell, L.E., Young, E.H.
* PROCESS EQUIPMENT DESIGN "
John Wiley- Intersclence, New York 1959.

{3) Franks, R.G.E.
"MODELING AND SIMULATION IN CHEMICAL ENGINEERING"
Wiley-Interscience , New York 1972.
(4) Hala, Pick, Fried, Vilim.
"WAPOUR - LIQUID EQUILIBRIUM"
3° ed., 2° english ed. Permagon Press, New York 1957.

(5) Xing,C.J.
"SEPARATION PROCESSES™
MeGraw-Hill Book Co. , New York 1974,

(5) Perby, P.H. and others
"CHEMICAL ENCINEERS HANDBOOK"
McGraw-H111l Book Co. New York 1974,

(7} Prausnitz,J.M.
“MOLECULAR THERMODYNAMICS OF FLUID PHASE EQUILIBRIAY

Prentice-Hall, N.J. 1969,

(8) Retd, R.C., Sherwood, T.K.
"PROPIERTIES OF GASES AND LIQUIDS"
MeGraw-Hi1l Book Co., New York 1968,

(9) Smith, B.D.
"DESIGN OF EQUILIBRIUM STAGE PROCESSES"
McGraw~Hill Book Co. ,New York 1963.



(10)

(11

(12)

(13}

(14)

(15)
(16)
(11}
(18)

(19)
(20)
{21)

(22)
(23)

(28)

107

Smith-Van Hess
"INTRODUCTION TO CHEMICAL ENGINEERING THERMO-
DYNAMICS"., McGraw-Hill Book Co., New York 1975.

Treybal, R.E.
"MASS TRNSFER OPERATIONSY
2° ed, McOraw-Hill Book Co., New York 1980,

Backhurst, Harker, Porter.
"PROBLEMAS SOBRE TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA"
Editorial El Manual Moderno, México 1979,

Maron, Prutton, C.
" FUNDAMENTOS DE FISICOQUIMICA "
Limusa, Méxlico 1978.

Ocon-Tojo.
" PROBLEMAS DE INGENIERIA QUIMICA "
Tomos I y II Aguilar, Madrid 1980.

Anon, Chemical Eng., p.62, August 5, 1963,
Anon, Chemical Eng., p.94, February 26, 1968.
Chao X.C,, Seader, J.D, A.I,CH.E.J., 7, '598(1961)

Chueh,P.L,, Prausnitz J.M., A.I.CH.E.J. ,13
1609 (1967).

Hanson,C, Chemical Eng. p.T6 August 26,1968.
Rodrigo,F.R., Seader J.D, A.I.CH.E.J. 21,8B5(1975).

Sherwood, A.E., Prausnitz,J.M. A.I.CH.E.J.,9,
246 (1963).

Stoubagh,R.B., Hydrocarbon Process., 45(4),149{1966).

Norrish R.S.,Twigg G.H. Ind.and Eng. Chem. p.201,
Jan, 1954.

Abbot M.M., Van Ness H.C., A.I,CH.E.J. 21,62

Jan, 1975.



(25)
(26)

(27)
(28)

(29)

(30)

(31)

(32)

108

Othmer, D.F., Ind. and Eng. Chem. 20, T43-6 (1928).

Carey J.S., Lewis W.K. Ind. Eng. Chem. 24 882-3
(1932).

Sameshima,J. J. Am.Chem.Soc. #0, 1483-90(1918).

Rogers J.W., Knight J., Chopin A.R.,J.Chem. Ed.
493 oct. 1947,

Shoenborn €., Colburn A.P,, Ind, and Eng. Chem.
35,666(1943).

Yoshikawa Y., Tagakl A., Kato M.J., J.Chem. Eng.
25, 344-6 (1980).

Timmermans,J.
"PHYSICOCHEMICAL CONSTANTS OF PURE ORGANIC
COMPOUNDS" Elsevier, New York 1950 vol.l.

Wilson,G.M. J.Am.Chem.Soc. 1964, 86, 127.




APENDICE:
DESCRIPCION DE LA PRACTICA.




110

APENDICE

DESCRIPCION DE LA PRACTICA.

1. OBJETO DE LA PRACTICA.

La presente practica tiene por objeto, la deter-
minacién experimental de la curva de equilibrio va-
por-liquido para una mezcla binaria ideal § real y
su poéterior comparacién con las curvas de equili-
brio calculadas para dicho sistema por la aplica--
c¢i16n de ecuaclones tebricas.

2. FUNDAMENTO TEORICO.

En toda mezcla lfquida que hierva bien, es decir
sin sobrecalefaccién ni otras irregularidades en

un sistema cerrado, el vapor producido estd en equi
librio con el 1fquido remanente.

Las composiciones en émbas fases son distintas
(excepto para el punto aze§tropo), y determinables
en todo momento. 81 aplicamos la regla de las fa-
ses, obtendrémos que el fijar dos de las sigulentes
cuatro varlables intensivas, nos determinan total-

mente el sistema:

- Presién,

- Temperatura.

Composicién de la fase A.
Composicién de la fase B.

1

El equilibrio entonces se encuentra determinado
para cada tipo de slstema, por lo que el comporta-
miento de las mezclas lfquidas influye de manera
fundamental en su determinacién.



Deblido a gque el experimento se lleva a cabo a
presién atmosféprica, la fase gas se comporta muy
cerca-de la idealidad y la presién estd flja; sin
embargo la fase ifquida solo se camporta idealmen
te en contados sistemas binarios.

Para predecir el comportamiento de las mezclas
1fquidas que afectan el equilibrio vaper-1fquido,
existen diversas correlacliones mas o menos comple
Jas dependiendo del sistema en cuestidn. Las
mezclas 1£quidas pueden ser ideales 6 reales.

Las mezclas ideales, cumplen con la ley de Rao=-
ult, y son proplas de componentes con propledades
fisdiecas y quimicas muy parecidas; el coeficliente
de actividad en éste tipc de mezclas es la uni-~
dad.

La ley de Raoult estd dada por:

Py= Py X

Y de acuerdo con la ley de Dalton:

P yy=p?; x;  ( P=pi4p,)

Desarrellando, obtenemos:

xy= P~ p%,
8 _n0
LA WA
9
vy Py X1
P

Por 1o gque una vez conocidas las presiones de va-
por de los compuestos puros, es posible ohbtener los
dates de equilibrio.
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Las mezclas reales se estudian introduciendo un
"factor de correccisén” a la ley de Raoult llamado
coeficiente de actividad en la fase l{quida { Y.
Por tanto:

Py P yy= %y 1‘1 Xy

Los coeficlentes de actividad se alejan tanto
mas de la unidad cuanto mas diluido est4 el compo-
nente a que se refleran,

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

g |
N

p°11‘1"p°27.2

]
y= P 1’3‘1"1
P

8in embargo, el empleo de las ecuaciones an--
teriores implica el conocimiento de los coeficien-
tes de actividad para cada composicién. Esta depepn
dencia, estd dada por las ecuaciones de diversos au
tores (Van Laar, Margulles, Scatchard-Hammer, etc.).

Las mezclas llamadas regulares (donde su entro-
pla molar en exceso es nula), suelen simllarse me-
diente el uso de las ecuaclones mencionadas arriba.
Sin embargo para mezclas con comportamientos fuerte-
mente no i1deales( 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).



113

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

VAN LAAR:
Y. Ao
[ X1 Ap 3?
x, A
2 21
in '3’2= )
L1+ % Paqg?
*1 P
WILSON:
1nf1= - Inlxg- x, A ,0- o S BRAr
ntEAL Rt Ay,
X X
1n‘f2= 1- lnlxy+ x; A5 3- 2 - % Agp

Ay X A

En 4mbos casos, las conatantes deben determinar-
se para cada sistema. Dicha determinacién puede ha
cerse & partir de la composicldn de la mezcla azeo=-
trépilca (81 es que existe), o bien a partir de los
coeficientes de actividad a dilucién infinita.

En el primer casoc, por ser Xy=y, se tiene:

Y 2 R
1 = 2 ——pe—
Py Py
Lo cual, sustituido en las ecuaciones anteriores
correspondientes, proporciona el valor de las cong=-

tantes.
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En el segundc caso, es necesaric conocer los
datos de equilibrio en la regién de baja concentra
cién para cada componente, y entonces extrapolar
los datos generados x-1in , hasta x=0 en cada ca~
50,

Los coeficlentes de actividad a dilucidn infini-
ta serdn para cada ecuacidn como sigue:

Cd
xq=90, Xz-"bl H lz'ff Ao Van Laar.
= 1~ - A
ln"!'1 1-InA 5= A, Wilsen.

]
xz-»o, 'xl---»l; ln‘?‘z,*iz Azl Van Laar.
in f2= 1-1n Ay~ AL Wilson.

El cdleulo de las constantes respectivas debe ha
cerse por tanteos. (ver capftulo VI).

3, INSTALACION EXPERIMENTAL.

El aparato que se esguematliza en la figura, con
siste de una cdmara de evaporacidn(B), donde se ali
mentan las muestras lfquidas {a través de D), las
cuales son calentadas y evaporadas medlante el uso
de una mantilla de calentamiento A.

E1l vapor producido asciende por toda la cémara,
pasando por el tubo de vapor (C), en donde un tepr-
mémetro registra continuamente su temperatura. La
salida lateral de la cdmara conduce al vapor hasta
un condensador total (E). El vapor condensado es
recibido en la cdmara (F), y recirculado a la cfi--
mara de evaporacién a través del tubo (K}.
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El condensador {E!') asegura minimizaci@n de las
pérdidas de vapor exlstente en esa zona.

La rama (J) est{ ablerta a la atmésfera, y las
vlvulas (H) e (I), nos permiten tomar muestras
tanto del lfquido como del vapor condensado.

4. PROCEDIMIENTO.

Después de cerciorarse de que el aparato es-
té completamente limplo y seco, se aflade la car-
ga inicial de 1fquido por la entrada (D) el cual
debe constar de una cierta cantidad del componen-
te mas ligero. La carga de lfquido serd de 40 ml
en total y el nlvel alcanzado no rebnsar§ el mog-
trado en la figura (2).

Se coloca entonces la mantilla calefactora en
la parte iInferior y se aislan las partes callentes
segun sSe 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 1fquido comenzard a hervir y el condensado a
producirse y a llenar la cdmara correspondiente. A
partir del momento en que se observe el comienzo de
la recirculacién del condensado, deberd observarse
el termﬁmetro y esperar un espaclo aproximado de 15
minutos en los que se alcanzard el equilibrio (la
temperatura permanece constante). Se suspende en-
tonces el calentamlientc, se anota la temperatura de
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equilibrio, y después de dejar enfriar un poco, se
toman las muestras de vapor y liquido rdpidamente
cerrando el reciplente colector y enfriandolas in-
mediatamente.

El andlisis 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 volitil, y re-
petir el experimento.

El muestreo de cada nuevo experimento, nos pro-
porcionard un nuevo punte T~x-y, por lo gue pro --
curindo seguir una secuencia en las mezclas de par
tida respecto a la concentracién del componente mas
voldtil (por ejemplo corridas desde 5 ml hasta 35
ml de componente voldtil en la mezcla alimentada }
completarémos los puntos necesarios para la cons-
truccién de nuestras graficas y el tratamiento de
prediccidn tebrico del equilibrio posterior.

4,1, METODO DE ANALISIS

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

Etanol-Agua Cromatograffa de gases.
Refractometria.

Acetona-Agua Cromatogralfa de gases.
Refractometrfa.

Benceno-Tolueno Cromatograffa de gases.

Refractometrfa.



118

Dicloroetileno-Tolueno Cromatograffa de gases.
Refractometria.

4.2. PRECAUCIONES.

- DeJe slempre ablierto a la atmfsfera el tubo J.

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

- Mantener bien cerradas todas las vdlvulas.

- Cargar el 1fquide hasta el nivel indicado (2).

- Mantener las chaquetas aislantes durante la o-
peracién del aparato.

- Para facilitar la toma de muestras, puede incli-
narse suavemente el aparato haclia el lado corres-
pondiente (con culdado de no transferir 1lf{quido
de una cémara a otra), comenzando con el vapor
condensado.

- Antes de comenzar una nueva corrida, cercilrese
de no dejar vapor condensado recogiendo el rema-
nente por la vglvula (I), y pasfindolo a la cémara
de evaporacién.

5. DISCUSION DE RESULTADOS.
5.1 CURVA DE EQUILIBRIO EXPERIMENTAL.

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

5.2 CURVA DE EQUILIBRIO TEORICA.

Se aplicaréin las ecuaciones de Van Laar y Wilson, -
debiendo calcularse previamente sus constantes a papr
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tir de punto aze§tropo (sl existe), o bien de los
coeficlentes de actividad a dilucién infinita.

Se construird la tabla (A) y a partir de la mis-
ma, se representari graficamente la variacién de1r1
y 1'2 con la composiciﬁn, deterﬂ}nando por extrapo-
lacién, los valores de 1’1‘3' yg'

5.3 REPORTE. ,

Ademéa de lo explicado en los apartados 5.1y
5.2; debe representarse el dlagrama 1isébaro T-x~y;
por dltimo incldyase un anflisis de los resultados,
compardndolos e indicando la validéz de los mismos
tratando de explicar las discrepanclas entre ellos
y las poslbles fuentes de error.

6. NOMENCLATURA.

p°1, p°2 presiones de vapor de los componentes

puros 1 y 2.

P1s Py presiones parciales de los componentes,
1y 2 en el vapor.

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

T temperatura.

Xys Xy fracciones molares de 1y 2 en la fase
1fquida.

Yi» ¥5 fracclones molares de 1 y 2 en la fase

vapor.
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coeficientes de actividad de 1y 2 en
la rase 1lfquida.

coeficientes de actividad de 1 y 2 en
la fase 1fquida a dilucién infinita.
constantes de la ecuacibn de Van Laar.

constantes de la ecuacién de Wilson.
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TABLA (A

V.L V.L.g W, W
., eIP . ) ' y
T,°C  p% P, I A w2 ’ylu? fz"ﬁ ?‘1 U 1
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