
Relaciones de Fases 

Como se comentó en el Cap. 2, la elección de la opera­
ción de transferencia de masa que va a utilizarse para 
efectuar la separación de una mezcla de multicompo­
nentes depende de la factibilidad de la operación, de la 
aplicación de la teoría fisicoquímica y de la economía. El 
tamaño de la operación unitaria que se requiere y con 
ello, su costo y operabilidad, pueden calcularse partien­
do del conocimiento de las limitaciones del equilibrio de 
fases y de la velocidad de transferencia que pueda obte­
nerse. Este capítulo considera las bases teóricas que se 
emplean en la predicción de la composición de las fases 
en equilibrio, así como también presenta algunas rela­
ciones empíricas que se utilizan para correlacionar datos 
de equilibrio de fases, mostrando algunos ejemplos típi­
cos de datos disponibles. A partir de este tipo de infor­
mación pueden efectuarse los cálculos de diseño. Estos 
cálculos requieren con frecuencia, además de las com­
posiciones de equilibrio, el conocimiento de las va­
riaciones que sufren los valores de equilibrio cuando se 
modifican la temperatura y la presión. 

BASES GENERALES DEL EQUILmruo 
DE FASES 

Antes de estudiar las relaciones de fases para sistemas 
específicos, se resumirán las bases generales del equili­
brio de fases. El análisis cuantitativo del equilibrio de fa­
ses se basa en el trabajo de J. Willard Gibbs, que se pre­
senta en todos los textos básicos de termodinámica (1, 
11, 13). El mostró que el equilibrio entre fases requiere 
un balance de todos los potenciales, incluyendo no sólo 
P y T, sino también el potencial químico de cada com­
ponente en cada fase. Por ello, a P y T constantes, la 
restricción de equilibrio para un solo componente es 

donde 

, " ,,, 
p, = p, = p, (3-1 ) 

¡.t = potencial químico; el subíndice se refiere al 
componente; el superíndice se refiere a la 
fase. 

Tres 

Gibbs definió al potencial químico en términos de las 
funciones termodinámicas fundamentales (11). Cualita­
tivamente, expresa la tendencia del componente a salir 
de la fase o estado químico de referencia. Puede decirse 
que es una medida de la inestabilidad del componente. 

Otros investigadores mostraron posteriormente, que 
la fugacidad (definida por la relación ¡.ti = RTln f; + e, 
donde f; tiende a Pi a medida que Pi se aproxima a cero, 
y el parámetro e es una función de la temperatura) 
puede sustituir al potencial químico; entonces 

f, , = f, " = f 1 ", (3-2) 

La fugacidad tiene muchas ventajas sobre el potencial 
químico, entre las que destaca el hecho de que la fuga­
cidad puede relacionarse con propiedades físicas me­
dibles. 

Si el número de variables en un sistema de varios 
componentes en equilibrio entre diversas fases se rela­
ciona con el número de ecuaciones que las describen, 
tal como se mencionó con anterioridad, el resultado es 

donde 

F=C+2-P (3-3) 

F = número de variables intensivas que pueden 
variar de manera independiente. 

e = número de componentes del sistema 
P = número de fases en el sistema. 

Una fase puede definirse como una porción física distin­
ta y homogénea de un sistema, ya sea un sólido, un 
líquido o un gas. Pueden coe~istirmuchas fases sólidas 
y líquidas, pero debido a que los gases son totalmente 
miscibles entre sí, únicamente puede haber una fase ga­
seosa. Una variable intensiva es independiente de la 
cantidad total de la fase. Por ejemplo, la temperatura, 
presión y composición de una fase, son variables inten­
sivas. Por otro lado, el volumen total de la fase depende 
de la cantidad y por ello es una variable extensiva. En 
forma similar, la composición global de un sistema con 
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46 PRINCIPIOS DE OPERACIONES UNITARIAS 

varias fases, dependen de la cantidad de cada fase y, en 
consecuencia, es una variable extensiva. Para el equili­
brio de fases, el número de componentes de una fase 
puede definirse como el número mínimo de especies 
químicas necesarias o para preparar la fase. 

La regla de las fases es útil para predecir el número de 
variables intensivas que pueden variar de manera inde­
pendiente en cualquier sistema. Por ejemplo, considere 
el agua líquida. Ya que es pura, e = ,. Para una fase 
líquida, P = 1, Y entonces, de acuerdo con la Ec . 3-3, F 
= 2. En consecuencia, es posible variar tanto la tem­
peratura con la presión de una fase líquida pura. Al con­
siderar una mezcla de agua y vapor en equilibrio se 
observa que e = 1, P = 2 y F = 1. Unicamente puede 
variar una propiedad intensiva de manera independien­
te . Si se especifica la temperatura, la presión queda fija 
automáticamente. 

Si se aplica la regla de las fases a una mezcla vapor­
líquido de etanol yagua en equilibrio, se encuentra que 
e = 2, P = 2 y F = 2. En este caso, es posible fijar dos 
variables. Este par de variables puede ser cualquier 
combinación de temperatura, presión y concenlración 
de las fases. Por ejemplo, si se especifican la composi­
ción y presión de una fase, la temperatura queda fija. La 
aplicación de la regla de las fases, será útil para conside­
rar los sistemas específicos que se tratan en el resto de 
este capítulo. 

El cálculo para la destilación y la absorción de gases, 
requiere del conocimiento del equilibrio gas-líquido. De 
esta forma, la Ec. 3-2 se transforma en 

(3-2a) 

La fugacidad de la fase gaseosa podría reemplazarse por 
la presión parcial de gas a la presión considerada cuan­
do el comportamiento es ideal a presiones muy bajas . Es 
conveniente utilizar un término de corrección que re­
lacione el comportamiento real de un gas con este com­
portamiento ideal. Entocnes. 

(3-4a) 

donde 

Ya = fracción mol * de a en el vapor 

( L)· = razón de la fugacidad de a a la presion 
P r total 

P = presión total 

La fugacidad de la fase líquida será igual a la fugacidad 
de la fase gaseosa a la presión de vapor de a puro, ya 
que el equilibrio se establece a esa presión. Si considera 
que la fracción mol relaciona la fugacidad del compo-

* La unidad de cantidad molar es el gramo-mol en el sistema métri­
co tradicional. En el sistema internacional, la cantidad correspondien­
te es el MOL El apego estricto a esta abreviatura evita la confusión 
entre gramo-mol y libra-mol. 

nente puro con la fugacidad del componente en una 
mezcla de líquidos "ideales" y se define un coeficiente 
de actividad y. como el cociente de la fugacidad de a en 
una solución real a la que tendría en una solución ideal, 
la fugacidad de un líquido es: 

donde 

(3-4b) 

p. = presión de vapor de a a la temperatura de 
equilibrio 

X = fracción mol de a en el líquido 

Al combinar las Ecs. 3-2a, 3-4a y 3-4b, se obtiene la rela­
ción general para el equilibrio vapor líquido. 

(3-4) 

Los ingenieros químicos especializados en termodinámi­
ca han dedicado una gran parte de sus esfuerzos para 
aplicar el conocimiento obtenido de la fisicoquímica con 
el fin de predecir la fugacidad del coeficiente (f I PI. así 
como el coeficiente de actividad y. para las propiedades 
moleculares fundamentales. Este esfuerzo ha tenido 
éxito en el caso de componentes simples que no se aso­
cian. Cuando se pueden ignorar las no idealidades de 
una fase líquida, por ejemplo, en los componentes no 
polares pertenecientes a series homólogas (los hidrocar­
buros ligeros son un caso típico), y. = 1. Contando con 
esta información se procede a determinar el coeficiente 
de fugacidad. Debido a que este parámetro es una fun­
ción de las propiedades de la fase gaseosa, puede calcu­
larse a partir de una ecuación de estado de la fase 
gaseosa. Se han desarrollado ecuaciones de estado pre­
cisas, por lo que esto puede hacerse sin dificultad (1, 
13). Una ventraja particular que resulta de lo anterior, es 
que el equilibrio vapor-líquido puede expresarse analíti­
camente y desarrollarse en programas de computadora. 

Cuando hay no idealidades en la fase líquida, es ne­
cesario determinar el coeficiente de actividad a partir de 
información sobre los campos de fuerza intermolecula­
res, o bien, correlacionar empíricamente los datos experi­
mentales. Ambos métodos son bastante comunes. Un 
enfoque combinado que se emplea con éxito a bajas 
temperaturas, es el que presenta Zellner (14). Prausnitz 
(11) presenta las bases teóricas de éste y otros trabajos . 

Si la fase gaseosa se comporta como un gas ideal, 
(fl PI. = 1 y si la fase líquida es una solución ideal, y. = 

1. En este caso, la ley de Raoult resulta en 

(3-5) 

Estas ecuaciones indican que el vapor que se desprende 
de una mezcla líquida, será una mezcla de los mismos 
componentes que forman el líquido. Por lo general, el 
vapor será más rico en el componente que tiene una 
mayor presión de vapor a la temperatura en que ocurre 
la vaporización. Nunca se evaporará un componente 
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puro a partir de una mezcla líquida, aunque en el caso
extremo, la presión de vapor de uno de los componen-
tes puede ser tan baja que el componente será no volátil
para fines prácticos.

La ley de Raoult sólo es precisa para predecir el equi-
librio vapor-líquido de una solución ideal en equilibrio,
con una mezcla de gases ideales. Las soluciones que
muestran una desviación insignificante de la idealidad,
incluyen aquellas cuyos componentes tienen estructu-
ras y propiedades físicas similares, tales como benceno-
tolueno, propano-butano y metanol-etanol. La ley de
Raoult muestra que las composiciones de una mezcla
en equilibrio, dependen de la presión total del sistema y
de las presiones de vapor de los componentes. Las pre-
siones de vapor varían con la temperatura, pero no con
la composición o presión total.

En los cálculos de ingeniería, con frecuencia es con-
veniente expresar el equilibrio de fases mediante la rela-
ción.

(3-6)

donde K; es una constante que se determina en forma
experimental. Normalmente, K. sólo depende, parcial-
mente de la concentración, aun en sistemas que no
obedecen la ley de Raoult; se acostumbra lIamarlo el
"valor K".

En muchos sistemas, la presión de vapor del soluto
en una solución muy diluida puede utilizarse en la fór-
mula de Raoult como una constante aplicable en un in-
tervalo significativo de concentraciones. Esto es la base
de la ley de Henry, que con frecuencia se expresa.

Pa = H ea (3-7)

donde

p, = presión parcial de a en el vapor
H = constante de la ley de Henry, medida de

manera experimental
ea = concentración de a en el líquido.

En un sistema binario (dos componentes), el compo-
nente que tiene la mayor presión de vapor a una tempe-
ratura dada, se conoce como el "componente más volá-
til", mientras que el componente con menor presión de
vapor se conoce como el "componente menos volátil".
Por convención, la composición de una mezcla binaria
se expresará como la concentración componente más
volátil.

Para sistemas binarios en donde a es el componente
más volátil y b es el componente menos volátil, supo-
niendo que la ley de Raoult es válida,

.Va Xb e,
--=-
xa Vb Pb

Ya que Vb = 1 - Va Y Xb = 1 - Xa,

[Va] [~] = Pa = Olab
Xa 1 - Va Pb

(3-8)

(3-9)
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Fig. 3-1 Curvas de equilibrio líquido-vapor a presión atmos-
férica (5). (Con permiso de la Amer. Chem. Soc.; copyrigth©
1949.) (9). (Con permiso del Amer. Inst. of Chem. Eng.;
copyright © 1953.)

La Ec, 3-9 define la volatilidad relativa (aab) del compo-
nente a con respecto a b. Para sistemas que no obede-
cen la ley de Raoult, la volatilidad relativa se define
como aab = K; / Kb' La volatilidad relativa es constante
cuando se cumplen la ley de Henry o la ley de Haoult. En
otros casos varía con la composición. La Fig. 3-1 mues-
tra datos de composición líquido-vapor para dos sis-
temas en los que la volatilidad relativa es constante y
también para dos sistemas en los que la volatilidad rela-
tiva varía con la composición. Los sistemas que se
muestran en la Fig. 3-1, se encuentran a presión cons-
tante, pero la temperatura varía con la composición. La
variación de temperaturas se muestra en las Figs. 3-2
y 3-3.

Ejemplo 3-1 Una mezcla de butano y pentano se
encuentra en equilibrio a 300 kN/m2 de presión y 40 °C.
Calcular las composiciones del líquido y el vapor: (a) uti-
lizando la ley de Raoult y (b) utilizando los valores expe-
rimentales de «. y la Ec. 3-6.

Soluciones. (a) Las presiones de vapor se ob-
tienen en una tabla de datos físicos (véase Apéndice
D-1)

Presión de vapor del pentano a 40°C
Presión de vapor del butano a 40 ° C
Presión total P

117kN/m2

373 kN/m2

300 kN/m2

Ps 373
Para butano: Vs = p Xs = 300xs = 1.24xs

e; 117
Para pentano: Vp = P Xp = 300xp = O.39xp
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48 PRINCIPIOSDE OPERACIONES UNITARIAS

Ya que sólo están presentes butano y pentano en el
líquido y en el vapor, XB + Xp = 1 Y YB + Yp = 1. Se
tienen ahora cuatro ecuaciones con cuatro incógnitas.
Resolviendo,

110
Vapor sobrecalentado

230

220
Ye + yp = 1 = 1.24xe + 0.39xp

= 1.24xe + 0.39( 1 - xe), etc.

Xe = 0.72 Ye = 0.89
Xp = 0.28 yp = 0.11

100 u
o

lO

Z~
ala.
E
alt-

90

u..
o 210
~
Z
lO
Q;a.
E 200
alt-

(b) Los valores experimentales de K a 300 kN/m2 y
40 De son, para butano KB = 1.2 Y para pentano Kp

0.38 (véase Apéndice D-2). Entonces,

Ve = 1.2 Xe y

xp = 0.76

Xp = 0.24

190 Vp = 0.38xp

Ye = 0.91
yp = 0.09180

Líquido subenfriado
80

La pequeña diferencia entre los valores de las partes (a)
y (bl, está dentro de la precisión con la que pueden leer-
se los datos de K y de presión de vapor. Por tanto,
puede decirse que las mezclas de butano y pentano
obedecen la ley de Raoult a una presión de 3 atm. En
general, las desviaciones de la ley de Raoult son mayo-
res a presiones más elevadas.

0,2 04 0,6 0,8
x" fracción mol benceno en el líquido
Va, fracción mol benceno en el vapor

1.0

Fig. 3-2 Diagrama composición-temperatura para el equili-
brio líquido-vapor de benceno y tolueno a presión atmosférica.
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Fracción mol isopropanol

(a)

~
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E
alt-130L--L__J-__LL-L__~ __L-~ __ _L __ ~~° 0.2 0.4 0,6 0,8

x Va, fracción mol acetona
(b)

Fig. 3-3 Diagrama composición-temperatura para mezclas que forman azeotro-
pos a presión atmosférica (A) Sistema isopropanol-clorurode propileno a presión
atmosférica (5); (B) Cloroformo-acetona (5). (Con permiso de la Amer. Chem.
Soc., copyright © 1949.)
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Ejemplo 3-2 ¿Qué valor tiene la volatilidad relativa 
del butano con respecto al pentano a 40 oC y 465 
Ib/plg2 abs? 

Solución Suponiendo que la ley de Raoult es váli­
da a presiones elevadas, a partir de la Ec. 3-9, donde ~ 
= 373 kN/m2 y Pp 117 kN/m2, 

cx = 373 x 10
3 

= 3.18 
s -p 117 X 103 

Utilizando valores experimentales de K a 465Ib/plg2 abs 
(Apéndice D-2), KB = 0.27, Kp = 0.10 

0.27 
CXs-p =--= 2.70 

0.10 

Esto indica que a dicha presión, las mezclas butano­
pentano muestran una desviación de la ley de Raoult de 
aproximadamente 18%. 

Una mezcla no hierve a una sola tempertura si se 
mantiene a una presión total constante, en contraste 
con el comportamiento de un líquido puro. La tempera­
tura a la cual una mezcla líquida con una composición 
dada inicia la vaporización al elevarse la temperatura se 
conoce como punto de burbuja. De manera recíproca, 
la temperatura a la cual una mezcla de vapor comienza a 
condensarse al enfriarla, se conoce como punto de 
rocío. Para un líquido puro, el punto de burbuja y el 
punto de rocío son idénticos e iguales al punto de ebullic 

ción; un componente puro se evapora o condensa a una 
temperatura. Los puntos de rocío y de burbuja para 
mezclas ideales, pueden calcularse a partir de la ley de 
Raoult. Para otras mezclas, pueden usarse valores K. 

Ejemplo 3-3 Calcular el punto de rocío de una 
mezcla gaseosa que contiene 20% en mol de benceno, 
30% en mol de tolueno y 50% en mol de o-xileno, a 100 
kN / m2 de presión. 

Solución A esta presión moderada para estos 
compuestos similares, la ley de Raoult será suficiente­
mente precisa. La presión de vapor de los tres compo­
nentes depende de la temperatura, que es la variable a 
determinar. Es necesario entonces usar un procedimien­
to de prueba y error, ya que las presiones de vapor no 
pueden expresarse como funciones matemáticas sim­
ples de la temperatura. 

Ps 0.2 X 105 

Para benceno: Ys = 1 X 105 Xs = 0.2; Xs = P
s 

PT 0.3 X 105 

Para tolueno: YT = 5 XT = 0.3; XT = 
1 x 10 PT 

Px 0.5 X 105 

Para xileno: Yx = --- Xx = 0.5; Xx = ----
1 X 105 Px 

RELACIONES DE FASES 49 

A la temperatura correcta, Xs + XT + Xx = 1.0 

0.2 X 106 0.3 X 105 0.5 X 105 
----+ + = 1 

Ps PT Px 

Ahora, si la temperatura está fija, las presiones de vapor 
pueden obtenerse del Apéndice D-l, con lo que puede 
calcularse el lado izquierdo de la ecuación. Si el lado iz­
quierdo no es igual al, debe probarse con un nuevo 
valor de la temperatura. 

Suponiendo que T= 40°C: Ps = 24.13 X 103 N/m2 ; 

PT = 7.58 X 103 N/m2 ; Px = 2.96 X 103 N/m2 • 

0.2 x 105 0.30 X 105 
----- +----~ 
0.24 X 105 0.076 X 105 

+ 0.5x10
5 

=21.67>1 
0.0296 x 105 

Entonces, la primera prueba de T = 40 oC, resulta muy 
baja . 
Suponiendo que = 130°C: Ps = 365.4 X 103 N/m2 ; 

PT = 158.6 X 103 N/m2 ; Px = 72.4 X 103 N/m2 . 

0.2 x 105 0.3 X 105 
-----:::- + ------:: 
3.65 X 105 1.586 X 105 

O 5 X 105 
+' = 0.93 < 1 

0.724 X 105 

Esto significa que la temperatura es menor de 130 oC . 

Suponiendo que T= 128°C:Ps= 351.6 x 103 N/m2 ; 

PT = 151.7 X 103 N/m2 ; Px = 67.2 X 103 N/m2 • 

0.2 x 105 + 0.3 X 105 + .0.5 X 105 = 1 00 
3.516 X 105 1.517 X 105 0.672 X 105 . 

Dado que la suma de términos a una temperatura de 
128 ° C, es suficientemente cercana al, podemos consi­
derar que éste es el punto de rocío de la mezcla. 

En el punto de rocío, la primera gota de líquido que se 
forma tiene una composición tal, que la presión que 
ejerce cada componente de la fase líquida es igual a la 
presión parcial del componente en la fase vapor. La 
composición de la primera gota que se forma en el 
equilibrio al iniciar la condensación a 128 oC es 

= 0.2 X 10
5 

= 0.057 
Xs 3.516 x 105 

= 0.3x10
5 

=0.198 
XT 1.517 x 105 

= 0.5 X 10
5 

= 0.744 
Xx 0.672 x 105 

Los cálculos de equilibrio de fases, como los que se 
muestran en el Ej. 3-3, pueden hacerse con facilidad 
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mediante una computadora digital. Sin embargo, debe 
contarse con una expresión analítica para el equilibrio 
de fases. Cuando es posible utilizar la ley de Raoult, es 
necesario establecer una relación para la presión de va­
por. La ecuación de Antaine resulta satisfactoria en su 
concordancia con los datos de la presión de vapor para 
un gran número de compuestos. 

donde 

(3-10) 

constante empíricas. (Véase en el 
Apéndice D-2e los valores de al­
gunos líquidos comunes.) 

Si va a determinarse el punto de burbuja para una mez­
cla ternaria que obedece la ley de Raoult, la combina­
ción del balance de materiales con la ley de Raoult y la 
ecuación de Antaine da 

Xa(10)Aa+ B a/{C a+T) + X b (10)Ab+ B b/{Cb+T) + 

X c (10)A c +B c /{C c+T) = P 

I 

Se conocen las constantes de Antaine, así como la 
composición inicial del líquido y la presión total, por lo 
que esta ecuación puede resolverse para la temperatura 
de burbuja, que es la única incógnita. Se requiere de un 
procedimiento sistemático de convergencia, tal como el 
método de Newton, para llevar a cabo la resolución ite­
rativa. 

Los puntos de burbuja y rocío para una mezcla bi­
naria, son funciones de su composición, tal como se 
muestra en la Fig. 3-2 para el sistema benceno-tolueno. 
Las curvas se trazan a partir de datos de presión de 
vapor, suponiendo que la ley de Raoult es válida para el 
sistema. Los puntos de burbuja y rocío son idénticos en 
los extremos Xa, Ya = O Y Xa, Ya = 1.0, debido a que es­
tas composiciones representan tolueno y benceno pu­
ros, respectivamente. Los valores de la temperatura a 
estas composiciones son los puntos de ebullición de los 
componentes puros. 

Si se calienta una mezcla líquida que contiene una 
fracción mol de benceno de 0.4 (como se representa 
con la línea vertical ascendente en la Fig. 3-2), la vapori­
zación se iniciará en el punto de burbuja (punto a), que 
se encuentra a 203.5 °F. El primer vapor que se forma 
en equilibrio también se encuentra a 203.5 o F y su com­
posición (b) es 0.625 fracción mol de benceno. Al elevar 
la temperatura (de a a c), se evapora una mayor canti­
dad de líquido, hasta que la última gota se evapora a 215 
o F (d). Durante el proceso de evaporación, la composi­
ción de la fase líquida cambia de 0.4 a 0.215 y la del 
vapor de 0.625 a 0.4 fracción mol de benceno, pero la 
composición global de la mezcla líquido-vapor perma­
nece constante con una fracción mol de benceno igual 
a 0.4. 

La región por debajo de la curva del punto de bur­
buja, representa la fase líquida. Un líquido que se 
encuentra a una temperatura menor que su correspon­
diente punto de burbuja, se conoce como líquido sub­
enfriado, mientras que si se encuentra a su temperatura 
de burbuja, constituye un líquido saturado. En forma si­
milar, un vapor a su temperatura de rocío se llama vapor 
saturado. Entre las curvas de punto de burbuja y punto 
de rocío, existe una región de dos fases en la que co­
existen un líquido y un vapor saturados. Las cantidades 
relativas de líquido y vapor en la región de dos fases, 
pueden calcularse a partir de un balance de materiales 
(véase el Cap. 4). La región que se encuentra por enci­
ma de la curva de punto de rocío corresponde a vapor 
sobrecalentado. 

Las soluciones no ideales pueden tener curvas de com­
posición-temperatura sustancialmente distintas a las de 
la Fig. 3-2. Por ejemplo, la Fig. 3-3 presenta dos sis­
temas no ideales, que son isopropanol-cloruro de propi­
lena y cloroformo-acetona. Ambos sistemas forman un 
azeótropo - una mezcla en la que el vapor en equilibrio 
tiene la misma composición que el líquido- . En la com­
posición azeotrópica, los puntos de burbuja y rocío son 
iguales y la mezcla se evapora a una sola temperatura. 
La aplicación de la regla de las fases conduce a esta mis­
ma conclusión. En un sistema binario líquido-vapor sólo 
puede haber dos variables independientes. Por lo gene­
ral se especifica la presión, por lo que queda una sola 
variable. La definición de azeótropo establece que la 
composición de las dos fases es la misma y esta restric­
ción elimina la variable independiente que quedaba. En­
tonces, la temperatura se establece en un valor único. 
Por ejemplo, en el sistema isopropanol-cloruro de propi­
lena, las composiciones de equilibrio para el líquido y 
vapor corresponden a una fracción mol de isopropanol 
igual a 0.68. Ya que el punto de burbuja y el de rocío 
también son iguales en esta composición, la mezcla se 
evaporará a una sola temperatura, como si fuera un lí­
quido puro. Por esta razón, a los azeótropos se les co­
noce también como mezclas de ebullición a temperatura 
constante. Este azeótropo hierve a una temperatura me­
nor que el punto de ebullición de cualquiera de los dos 
componentes puros. Los sistemas de este tipo se cono­
cen como mezclas de ebullición mínima. Por otra parte, 
el sistema cloroformo-acetona forma un azeótropo má­
ximo a una fracción mol de acetona de 0.34 (Fig. 3-3b). 

La presentación de la información sobre x, Y y T a 
presión constante que se muestra en la Fig. 3-2, suele 
ser útil; sin embargo, en los cálculos del balance de ma­
teriales en relaciones de fases a una presión dada, es 
posible que no se pueda especificar la temperatura. Pa­
ra estos cálculos, es más útil una gráfica de yen función 
de x como en la Fig. 3-1. Si es necesario, puede añadir­
se la gráfica correspondiente de T en función x o y. 

En los cálculos de destilación y otros procesos de 
transferencia de masa, se requiere efectuar tanto balan­
ces de energía como balances de masa. Por tanto, se 
necesita una medida de la energía del sistema. Por lo 

http://carlos2524.jimdo.com/

Cintia
Resaltado

Cintia
Resaltado



Fig. 3-4 Diagrama entalpía-composición para mezclas etanol-agua a una presión de 1 atm
(3). Estado de referencia: agua líquida a 32°F, etanollíquido a 32°F. (Con permiso de John
Wiley; copyright© 1950.)
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general, esta medida es la entalpía, definida como la 
energía interna más el producto PV (véase el Cap. 20). 
En la Fig. 3-4 se ilustran los e!atos de entalpía-concentra­
ción para el sistema etanol-agua y en el Apéndice O, se 
pueden encontrar los sistemas amoníaco-agua y nitró­
geno-oxígeno. En el eje vertical se grafica la entalpía 
molar y en el eje horizontal, la fracción mol del compo­
nente más volátil. Cualquier punto del diagrama define 
la entalpía y la composición de una mezcla binaria. Es 
posible construir gráficas similares mediante composi­
ciones en fracciones masa. 

La entalpía de una mezcla binaria se relaciona con 
una condición arbitraria de referencia que se escóge pa­
ra los componentes puros. Por ejemplo, en la Fig. 3-4, 
las entalpías del etanol puro en estado líquido a 32 o F y 
el agua líquida pura a 32 °F se escogieron como iguales 
a cero. Las mezclas de etanol yagua pueden tener en­
talpías diferentes de cero a 32 °F, debido a los cambios 
de entalpía de disolución y de dilución. Para el sistema 
etanol-agua, los cambios son pequeños. Las mezclas lí­
quidas a temperturas distintas a 32 o F, tendrán entalpías 
diferentes de cero debido al cambio de entalpía de ca­
lentamiento que está dictado por la capacidad calorífica 
yel cambio de temperatura. Si se evapora una mezcla, 
su entalpía aumentará en una cantidad igual al calor la­
tente de vaporización. Se deben considerar todos los 
cambios de entalpía al construir un diagrama entalpía­
composición para una sistema binario, utilizando datos 
experimentales de capacidades caloríficas, calores de 
disolución y vaporización. 

En la Fig. 3-4, la curva clasificada H representa vapo­
res en el punto de rocío (vapores saturados) y la curva 
clasificada h representa líquidos en el punto de burbuja 
(líquidos saturados). La distancia vertical entre las cur­
vas corresponde al calor latente de vaporización de una 
mezcla. Entre las dos curvas se encuentra una región lí­
quido-vapor. Para determinar puntos en las curvas de 
líquido y vapor saturado que se encuentran en equilibrio 
entre sí, se utiliza la curva de equilibrio que está situada 
en la parte baja del diagrama. En la curva de entalpía del 
vapor (H) puede escogerse un valor de la composición 
del vapor Y •. A partir de la curva de equilibrio, puede de­
terminarse el valor de X, en equilibrio con Y •. El valor de 
X, puede graficarse en la curva de entalpía del líquido 
(h). Puede trazarse una línea de unión conectando los 
dos puntos para representar las composiciones que es­
tán en equilibrio. Las líneas marcadas con temperaturas 
en la región de dos fases son líneas de unión. 

Si se da la temperatura de equilibrio, las composi­
ciones del líquido y el vapor se obtienen de un diagrama 
temperatura-composición, como el de la Fig. 3-3a para 
el sistema ~ H¡ OH-~ 1-\ C~. La región por debajo de la 
curva del líquido saturado representa líquidos sub­
enfriados. En esta región se muestran las líneas de tem­
peratura constante (isotermas). En el sistema etanol­
agua, los calores de disolución y dilución son pequeños, 
de tal forma que las isotermas son líneas prácticamente 
rectas, lo cual indica una entalpía constante. Por arriba 
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Fig. 3-5 Equilibrio líquido-vapor para el sistema etanol-agua 
a diferentes presiones constantes (9). (Con permiso del Amer. 
Inst. of Chem. copyright© 1953.) 
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de la curva de vapor saturado se encuentra la región de 
vapores sobrecalentados. 

Típicamente, al aumentar la presión se incrementa la 
temperatura de equilibrio vapor-líquido y disminuye el 
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grado de separación entre las composiciones de líquido
y vapor. Esto se ilustra para el sistema etanol-agua en la
Fig. 3-5. La composición del vapor en equilibrio con un
líquido que contiene una fracción mol de etanol igual a
0.2, podría contener 0.53 fracción mol de etanol a la
presión atmosférica, pero tendría un valor de 0.42 frac-
ción mol de etanol si la presión del sistema fuera de 300
Ib/plg2 abs. Además, la composición del azeótropo
cambia, siendo más rico en etanol a medida que dismi-
nuye la presión.

Ejemplo 3-4 ¿Cuál es la composición de un vapor
en equilibrio con un líquido saturado que tiene una frac-
ción mol de etanol de 0.5 y una fracción mol de agua
de 0.57

Solución En la Fig. 3-6 se traza una línea vertical
descendente partiendo de la curva de entalpía del
líquido a x; = 0.5. El valor de equilibrio de Ya se deter-
mina por la intersección de la línea vertical con la curva
de equilibrio y puede leerse en el eje vertical del lado de-
recho como Ya = 0.66. Para traspasar este valor al eje
horizontal, se traza una línea horizontal de la curva de
equilibrio a la diagonal y luego se traza una vertical has-
ta la curva de entalpía del vapor saturado. El valor en la
curva H puede conectarse con el valor original en la cur-
va h mediante una línea de unión. La temperatura de la
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mezcla en equilibrio puede determinarse por referencia
a la Fig. 3-3a. Esta es de aproximadamente 176°F.

Ejemplo 3-5 Determinar las composiciones de las
fases presentes bajo las siguientes condiciones:

(a) Etanol-agua a 177 ° F y 1 atm. La concentración
global es de 50% de etanol.

(b) Amoníaco-agua a 1 atrn, X. = 0.3.
(e) Etanol-agua a 100°F y 1 atm.
(d) Amoniaco-agua a 100 lb/plq? abs, H 10000;

fracción mol global de NH3 = 0.5.
(e) Amoníaco-agua a 100 Ib/plg2 abs, H = 20000;

fracción mol global de amoníaco = 0.4.

Soluciones. (a) Las composiciones se determinan
fácilmente con la Fig. 3-4. La línea de unión a 177 °F in-
tersecta a las líneas de punto de burbuja y de punto de
rocío en las composiciones de equilibrio x. = 0.42, Ya
= 0.63.

(b) A partir de la curva de equilibrio que se encuentra
en el Apéndice D, cuando x. = 0.3, Ya = 0.93.

(e) Ya que no se da la composición, no es posible lo-
calizar exactamente la mezcla en la Fig. 3-4. No obstan-
te, a 100 °F, todas las mezclas de etanol yagua son
líquidos subenfriados, como lo indica la isoterma de 100
°F. Por lo anterior, a 100°F y 1 atrn sólo estará presente
la fase líquida, por lo que no hay vapor en equilibrio.

0.3 0.60.4 0.5 0.7

Concentración de UÜz (NÜz ~ en la fase acuosa. 9 mol/litro ~ O

Fíg, 3-7 Distribución del nitrato de uranilo entre una solución de ácido nítrico acuoso y un
disolvente orgánico, a 25°C (4). Disolvente orgánico: 300/0en volumen de fosfato de tributilo
en queroseno CHN03 = g mol g de ácido nítrico por litro de agua. (Con permiso de la Amer.
Chem. Soco Copyright© 1958.)
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(d) El punto (H = 10000 Btu/lb mol, Za = 0.5) se lo­
caliza en el diagrama del Apéndice O. Ya que el punto 
cae en la región de dos fases, existirán un líquido y un 
vapor en equilibrio . Es necesario determinar una línea de 
unión que pase a través del punto. Se hace una primera 
aproximación trazando una línea de unión que pase por 
el punto, con una pendiente intermedia entre la de las 
isotermas de 250 y 200 o F. Los valores de x;, y Ya que se 
obtienen por las intersecciones de la línea de unión con 
las líneas de entalpía se verifican en el diagrama de 
equilibrio de la parte baja. Los valores correctos son Xa 

= 0.17, Ya = 0.74. 
(e) El punto (H = 20 000 Btu / lb mi, Za = 0.4) se loca­

liza en el diagrama del Apéndice o. Ya que el punto se 
encuentra en la región de vapor sobrecalentado, sólo 
existirá una fase vapor cuya composición será Ya = 0.4. 

Los cálculos de absorción de gases con frecuencia 
requieren de datos de equilibrio entre el gas disuelto en 
una fase líquida y el de la fase gaseosa. Estos equilibrios 
pueden expresarse a menudo mediante la ley de Henry 
o la ley de Raoult para el soluto. En los casos en los que 
las ecuaciones no son precisas, los datos se pueden 
tabular o graficar en un diagrama de equilibrio. Por 
ejemplo, en la absorción de amoníaco de una mezcla 
aire-amoníaco en agua, la poca solubilidad del aire se 
puede despreciar y la concentración del amoníaco en el 
líquido puede tabularse como una función de la presión 
parcial del amoníaco en el gas (Apéndice O) . 

EQUILIBRIOS LIQUIDO-LIQUIDO 

En la extracción líquida, un componente de una solu­
ción se transfiere a otra fase líquida que es relativamen­
te insoluble en la primera solución. En el caso más 
simple, el soluto se reparte entre las dos fases líquidas 
insolubles. Los datos de equilibrio para este caso 
pueden expresarse como relaciones de pesos de soluto 
y disolvente para cada una de las fases en equilibrio . Un 
ejemplo de esto es la partición del nitrato de uranilo 
entre una solución de ácido nítrico y un disolvente orgá­
nico, como se muestra en la Fig. 3-7. 

En muchos casos, los disolventes son parcialmente 
solubles entre sí; además, la concentración del soluto 
puede afectar a las solubilidades mutuas de los disol­
ventes. En estos casos, los datos de equilibrio deben 
graficarse en diagramas de tres componentes. La apli­
cación de la regla de las fases a sistemas de tres compo­
nentes con dos fases, muestra que puede haber tres va­
riables independientes. En este caso, existen cuatro 
variables posibles: la temperatura, la presión y las con­
centraciones de dos componentes. La concentración 
del tercer componente no es independiente, debido a 
que la determinan las otras dos. Sin embargo, las con­
centraciones de los dos componentes no son totalmen­
te independientes, puesto que se estipuló que las dos 
fases se encuentran en equilibrio. Por ello, se especifi-

can la temperatura, la presión y una concentración, las 
otras dos concentraciones quedan fijas. 

Los datos para sistemas ternarios se reportan con fre­
cuencia mediante diagramas de triángulos equiláteros; 
no obstante, para los cálculos de ingeniería, un triángu­
lo rectángulo resulta más conveniente para reportar los 
datos, ya que puede utilizarse papel de gráfica de coor­
denadas rectangulares para construir el diagrama. Si los 
cálculos se basan en concentraciones de soluto relativa­
mente bajas, sólo es necesario graficar dicha parte del 
diagrama, usando una escala horizontal ampliada para 
lograr una mayor exactitud gráfica. 

El sistema ternario éter isopropílico-ácido acético-agua 
(Fig. 3-8) es representativo de los sistemas en los que un 
par de líquidos son parcialmente miscibles y los otros 
dos pares son completamente miscibles. En la Fig. 3-8 
cada vértice del triángulo representa un componente 
puro: el ángulo recto, agua pura; el vértice superior, 
éter isopropílico puro; el vértice del lado derecho, ácido 
acético puro. En general, el ángulo recto representa una 
fase pura que consiste en el componente principal del 
refinado que no se extrae (b); ' el vértice superior, el di­
solvente puro utilizado en la extracción (e); el vértice del 
lado derecho, el soluto puro (a) que va a extraerse 
del refinado con el disolvente. El extremo horizontal del 
triángulo representa mezclas de soluto y componente 
refinado no extraído, sin presencia de disolvente. El 
extremo vertical representa mezclas binarias del compo­
nente refinado no extraído y de disolvente. Ya que x;, + 
Xb + Xc = 1, es necesario graficar las concentraciones 
de sólo dos componentes. El tercero puede encontrarse 
por diferencia. En el diagrama de triángulo rectángulo, 
es más fácil graficar una mezcla de fracción de masa del 
soluto (x;, o Ya) Y fracción de masa del disolvente (Xc o 
Yc ). La fracción de masa del componente refinado no 
extraído (xb o Yb), no necesita graficarse. El lado diago­
nal del triángulo representa mezclas en las que Xb = O o 
Yb = O. El eje coordenado para el componente b, es 
realmente perpendicular al lado diagnonal del triángulo 
y parte del ángulo recto . Ya que el tercer eje coordena­
do no se utiliza, se omite. 

Cualquier punto dentro del triángulo representa una 
mezcla de tres componentes. Ciertas composiciones 
globales existen como una fase líquida, mientras que 
otras pueden dividirse en dos fases líquidas. La curva 
nopqr (Fig . 3-8) separa la región de dos fases (a la iz­
quierda) de la región de una fase (a la derecha) y se co­
noce como envolvente de fases. Las composiciones de 
fases en equilibrio deben caer en esta envolvente. Una 
mezcla en la parte baja de la envolvente (como q) con­
tiene una alta concentración del componente no 
extraído y se conoce como fase de refinado. Una 
mezcla en la parte superior de la envolvente (como o) es 
rica en el disolvente y se conoce como el extracto. Las 
composiciones de fases que están en equilibrio pueden 
conectarse c9n una línea de unión, como la o-q. Alter-

* En adelante, se le llamará componente refinado no extraído. 
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Fig. 3-8 Sistema éter isopropílico-ácido acético-agua, a 20°C y presión atmosférica
(8). (Con permiso de la Amer. Chem. Soc.; copyright© 1951.)
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nativamente, las composiciones de equilibrio pueden
determinarse mediante el uso de una curva de equilibrio
en la parte baja de diagrama. En el punto de infinitud (p)
la línea de unión se ha reducido a un punto en el que el
extracto y el refinado son idénticos. Nótese que la curva
de equilibrio finaliza en el punto de infinitud donde ~
= Ya.

El sistema dietilenglicol-estireno-etilbenceno, es re-
presentativo de sistemas en los que dos de los tres pares
de líquidos son parcialmente solubles (Fig. 3-9). En este
sistema, las fases extracto y refinado se representan
mediante curvas independientes y no hay punto de infi-
nitud. La línea del diagrama para la fase del extracto re-
sulta demasiado corta para cálculos de etapas. Esta si-

O o

Fig. 3-9 Sistema dietilenglicol-estireno-etilbenceno, a 25°C y presión atmosférica (2). (Con
permiso de la Amer. Chem. Soc.; copyright© 1951.)
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tuación puede remediarse graficando nuevamente los 
datos en una base libre de disolvente (Fig. 3-10). En el 
eje horizontal se grafica 

)(" Ya , _______ .:..:m.:..::a""sa:::....:::.de"--"'so"-'-Iu"-'t;:::.o ______ _ 

masa de soluto + componente refinado no extraído 

En el eje vertical se grafica 

masa de disolvente Xc,y.,------~~~~~~~------
masa de soluto + componente refinado no extraído 

El denominador para cada una de estas cantidades es 
la mezcla que va a separarse, un componente se identi­
fica como el sol uta y el otro como el componente que 
no extaerá en grado apreciable. La base para determinar 
las medidas de estas composiciones es, entonces una 
composición libre de disolvente. Este material no disol­
vente puede caracterizarse en términos de la concen­
tración de un componente -lógicamente, el soluto­
como se hace para )(, y Ya . Puede añadirse cualquier 
cantidad de disolvente por unidad de material no disol­
vente. Con estas definiciones, Xa + Xb = 1 y)( puede 
tener cualquier valor. En forma similar, Ya + ~ = 1, Y 
Y. puede tener cualquier valor. Por ejemplo, para un di­
solvente puro, y. es infinito. 

Ejemplo 3-6 Calcular los datos dela Fig. 3-10 a par­
tir de la Fig. 3-9. 

Solución En la curva de extracto de la Fig. 3-9, 
cuando Ya = 0.10, Yo = 0.83. Entonces, Vi, = 0.07. Ba­
se: 1 lb de este extracto. 

masa de sol uta 
masa de sol uta + componente no extraído 

0.10 = 0.59 
0.10 + 0.07 

masa de disolvente 
masa de soluto + componente no extraído 

0.83 = 4.88 
0.10 + 0.07 

En el punto (Ya = 0.59, Y. = 4.88) puede graficarse co­
mo un punto en la curva del extracto de la Fig. 3-10. De 
esta forma, pueden calcularse puntos adicionales y así 
trazar la curva del extracto. En la curva del refinado de la 
Fig. 3-9, en x. = 0.8, x. = 0.022 Y Xb- = 0.178. Por tan­
to, 

0.8 0.022 
X = = 0.817' X = = 0.0225 

a 0.8 + 0.178 'e 0.8 + 0.178 

Este punto puede graficarse en la curva de refinado de 
la Fig. 3-10. Del mismo modo, pueden graficarse puntos 
adicionales de la curva del refinado. Puesto que la con­
centración del disolvente en el refinado es baja, la curva 
casi coincide con)( = O, para este sistema. 
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Fase extracto 

OL--L_~-+_L--LL-~~_~-J_~ 

O 0.4 0.6 0.8 1.0 
.x" Yo, masa de estireno/masa de estireno + etilbenceno 

o 
t) 0.8 
~ 
x 
O> 

ID 
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VJ 
ro 
VJ 
ro 
E 

~ 0.4 
e 
'o 'u 
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~- 0.2 
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0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 

x" relación de masas en el refinado 

Fig. 3-10 Sistema dietilenglicol-estireno-etilbenceno, a 25 oC 
en base libre de disolvente. 

Las dos partes de la Fig. 3-9 requieren de dos partes 
para su representación en base libre de disolvente, tal 
como se muestra en la Fig. 3-10. La concentración del 
soluto en el material no disolvente corresponde al eje 
horizontal de cada parte del diagrama. El eje vertical de 
una parte es la concentración de sol uta en el extracto y 
el eje en la otra, es la cantidad de disolvente por unidad 
de material no disolvente. 

Las características paralelas del disolvente en la ex­
tracción líquido-líquido, del adsorbente sólido en la se­
paración por adsorción y la entalpía en la destilación, se 
explorarán en el Cap. 5, indicando las diferencias y simi­
litudes. 

El sistema propano-ácido oleico-aceite de semilla de 
algodón (Fig. 3-11), demuestra cómo pueden variar con 
la temperatura las características de solubilidad de un 
sistema. En este caso, un incremento en la tempertura 
disminuye las solubilidades mutuas, contrario a la ma­
yor parte de los casos en los que un incremento de la 
temperatura origina un aumento de la solubilidad. Los 
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Fig. 3-11 Diagrama de equilibrio temario para propano- ácido oleico-aceite de semilla
de algodón (6). (Con permiso del Arner. Inst, Chern. Eng., copyright © 1942.)
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sistemas que forman dos fases a temperturas bajas pue-
den ser completamente miscibles a temperaturas más
altas. La Fig. 3-11 también demuestra el uso de un trián-
gulo parcial y un cambio de escala, que suelen ser de-
seables para lograr una mayor precisión en los cálculos
gráficos. Ninguno de los datos para el sistema se en-
cuentra más allá de x. == 0.5; por ello, el diagrama se
corta en este punto y se amplía la escala para el resto del
diagrama.

EQUILIBRIOS SOLIDO-GAS

Se ha observado que la adsorción, que es la forma más
común de equilibrio sólido-gas, se verifica por medio de
mecanismos físicos y químicos. La adsorción física
ocurre cuando las fuerzas intermoleculares de atracción
entre las moléculas del fluido y la superficie sólida, son
mayores que las fuerzas de atracción que tienen las mo-
léculas del fluido entre sí. Las moléculas del fluido se
adhieren a la superficie del adsorbente sólido y se es-
tablece un equilibrio entre el fluido que se adsorbe yel
que queda en la fase fluida.

En la Fig. 3-12 se presentan las isotermas de adsor-
ción física, basadas en resultados experimentales, para
algunos vapores de hidrocarburos puros sobre Sílica
Gel. La adsorción de una mezcla de gases resulta en un
adsorbato de composición diferente a la del gas. Debido
a esto, es posible separar mezclas gaseosas por adsor-
ción selectiva. En la Fig. 3-13 se muestran composi-
ciones de equilibrio de fase gaseosa y adsorbato, para
mezclas propano-propileno. Este diagrama de equilibrio
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3-12 Isoterma de adsorción de hidrocarburos sobre Sílica Gel
(7). (Con permiso de la Amer. Chem. Sococopyright© 1950.)
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Fig. 3-13 Adsorción simultánea de propano y propileno so-
bre Sílica Gel, a 25°C (7). (Con permiso de la Amer. Chem.
Soc.; copyright© 1950.)

se asemeja a los que se emplean en la destilación (Fig.
3-4) y en la extracción líquida (Fig. 3-10). Puede hacerse
una analogía entre el adsorbente en la adsorción, la
entalpía en la destilación y el disolvente en la extacción.
Debe notarse que la fase gaseosa (V) se presenta en Yc
== Oy la fase sólida (L) tiene valores de X mayores de
cero, en contraste con un diagrama análogo para la
extracción líquida, como el de la Fig. 3-9.

Los datos sobre adsorción física pueden expresarse
frecuentemente por medio de una ecuación empírica.
Entre las ecuaciones comunes para isotermas de adsor-
ción se pueden mencionar las siguientes:

Fruendlich: (3-11)

Langmuir: (3-12)

k2P para valores pequeños de P
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donde 

n, k1 , 

x= peso del adsorbato 
unidad de peso de adsorbente 

p = presión parcial del gas que se adsorbe en 
fase gaseosa. 

k2 , k3 = constantes empíricas 

La adsorción química o quimisorción, involucra la in­
teracción química entre el fluido que se adsorbe y el ad­
sorbente sólido. En muchos casos, la adsorción es irre­
versible, por lo que es difícil separar el adoarbato del ad­
sorbente. Por esta razón, la adsorción física es la única 
que permite una operación continua en etapas. 

La adsorción se emplea para procesar líquidos así co­
mo gases. Entre los adsorbentes más comunes se en­
cuentra la sílice gelatinosa, el carbón activado, la alúmi­
na, las zeolitas sintéticas y varias arcillas. 

Una forma más simple de equilibrio sólido-gas, ocllrre 
en la sublimación de un sólido hacia una fase gaseosa o 
en la cristalización directa de gas a sólido. Aquí, el con­
cepto de presión de vapor se utiliza exactamentEi en la 
misma forma en que se aplicó en las Ecs. 3-4 a 3-7 . Por 
lo general, sólo cristaliza o sublima un componente, por 
lo que x = 1.0 para la fase condensada. 

Otra operación sólido-líquido es el intercambio ióni­
co, aunque se parece más a la adsorción química. La re­
sina sólida de intercambio iónico se fabrica de tal forma 
que incluya un ion que será reemplazado por un compo­
nente iónico particular de la fase fluida. Un ejemplo co­
mún de intercambio iónico es el ablandador de agua de 
"zeolita", en el que los iones sodio de la resina se inter­
cambian con los iones calcio del agua. Las operaciones 
industriales de intercambio iónico son intermitentes o 
de contacto continuo, por lo que se considerarán en un 
capítulo posterior. 

EQUILIBRIOS SOLIDO-LIQUIDO 

En la extracción sólido-líquido se utiliza un disolvente 
líquido para disolver un sólido soluble de un sólido in­
soluble. Una fracción de la solución resultante se 
adhiere al residuo insoluble. Una "etapa de equilibrio" 
puede definirse como la etapa donde el líquido que se 
adhiere a los sólidos que salen, tiene la misma composi­
ción que la fase de extracto líquido que sale. Entonces, 
es necesario determinar experimentalmente, la masa de 
líquido adherido por unidad de masa de sólido inso­
lubles. Estos datos pueden graficarse en un diagrama 
ternario, como se muestra en la Fig. 3-14. Las curvas re­
sultantes se conocen como líneas de flujo de salida y no 
representan en realidad condiciones de equilibrio . Se 
incluyen las curvas para relaciones constantes de disol­
vente a inertes y solución a inertes, así como una curva 
experimental para hígados de hipogloso con éter como 
disolvente. El flujo de salida puede considerarse como 
una mezcla de sólido inertes y solución. El vértice que 
forma un ángulo recto, representa sólidos inertes puros 
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Fig. 3-14 Composiciones de flujo de salida para una extrac­
ción sólido-liquido. 

Curva 1 = Relación constante de 

masa del disolvente 
adherida 

masa de inertes 

masa de solución 

Curva 2 = Relación constante de __ --=a-=d:..:.he.:;.:r.;.:id:..=a'--__ = 1 
masa de inertes 

Curva 3 = Curva determinada experimentalmente para 
hígados de hipogloso y éter (12). 

y la hipotenusa del diagrama ternario representa solu­
ciones clarificadas. Cualquier línea que una a un punto 
sobre la hipotenusa con el ángulo recto, intersecta a la 
curva de flujo de salida con la composición de flujo,de 
salida en equilibrio con la solución clarificada. Entonces, 
la porción de la línea que va de la hipotenusa a la curva 
de flujo de salida, es una línea de unión entre puntos en 
equilibrio. La curva de flujo de salida determina la canti­
dad relativa de solución que se adhiere a los sólidos iner­
tes. Los datos de la Fig . 3-13 son representativos de una 
curva de flujo de salida. Deben usarse datos experimen­
tales siempre que estén disponibles. Cuando los datos 
son limitados, pueden emplearse curvas como la 1 y la 2 
en forma de aproximación. 
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PROBLEMAS 

3.1 Calcular el punto de burbuja yel punto de rocío de la si­
guiente mezcla a una presión total de 300 kN/m2 

n-butano 
n-pentano 
n-hexano 

35% en mol 
35% en mol 
30% en mol 

¿ Cuál es la composición de las fases líquida y vapor, así como 
la temperatura, cuando la mitad de los moles totales se en­
cuentran en la fase líquida? 

3-2 Una mezcla en equilibrio de líquido y vapor tiene una 
composición global de 35% en mol de benceno y 65% en mol 
de tolueno a 14.7 Ib/plg2 abs y 210°F. 

(a) Utilizando datos de presión de vapor y suponiendo co­
mo válida la ley de Raoult, calcular las composiciones de las 
fracciones de líquido y vapor así como las cantidades de cada 
una de estas fases. Compare los valores de la composición con 
los de la Fig. 3-2. . 

lb) ¿Qué porcentaje del vapor se condensará si la presión 
total se incrementa a 29.4 Ib/plg2 abs? 

3-3 Determine las composiciones de las fases que se espe­
cifican para cada uno de los siguientes equilibrios líquido­
vapor: 

(a) La fase vapor en equilibrio con un líquido que contiene 
21 % en mol de Üz y 79% en mol de Nz , a presión atmosférica. 

(b) La fase líquida en equilibrio con un vapor que contiene 
50% en mol de a y 50% en mol de b, si la volatilidad relativa de 
a con respecto a b es 1.9. 

(c) Las fases líquida y vapor para una mezcla de acetona y 
cloroformo a 135 ° F Y presión atmosférica. 

(d) Las fases líquida y vapor para una mezcla de etanol y 
agua con una composición global de 60% en mol de etanol, a 
175 ° F Y presión atmosférica. 

3-4 Seleccione las dos palabras correctas (una de cada par) 
y explique su selección. 

(a) "Para una mezcla líquida dada, el punto de rocío es 
(por lo general siempre) mayor/menor que el punto de bur-
buja". .-" 
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(b) "En una solución ideal, una volatilidad relativa (a;.-b) 

mayor que 1.0 significa que el componente puro a hierve a una 
temperatura mayor/menor que el componente puro b." 

(c) "Considerando una mezcla binaria ideal, el componen­
te más volátil hierve a una temperatura mayor/menor que el 
componente menos volátil, cuando ambos se encuentran en 
estado puro." 

3-5 Un vapor que contiene 35% en mol de propano y 65% 
en mol de etano se comprime a O oC. 

(a) ¿Qué presión debe aplicarse para condensar la mitad 
del vapor (en base molar)? 

(b) ¿ Cuál es la composición del líquido que se forma en (a) 
si el líquido y vapor finales están en equilibrio? 

(e) ¿A qué presión desaparecería la última burbuja de va­
por? 

3~6 Una mezcla líquida con ?5% en mol de benceno y 75% 
en mol de tolueno, se calientá a una presión constante de 1 
atm hasta una temperatura final de 217 ° F. A esta temperatura 
y presión, resulta una mezcla de dos fases. ¿ Cuál es la compo­
sición de cada fase y qué cantidad de material inicial se eva­
pora? 

3-7 Una mezcla líquida que contiene 30% en mol de 
isopropanol y 70% en mol de cloruro de propileno, se calienta 
en un recipiente cerrado hasta una temperatura final de 83°C, 
a presión atmosférica. ¿ Cuál es la composición de cada una de 
las fases a la temperatura final de equilibrio y qué fracción del 
líquido o'riginal se evapora? 

3-8 Calcular la volatilidad relativa de la acetona con respec­
to al cloroformo a presión atmosférica, para composiciones de 
la fase líquida desde una fracción mol de acetona igual a 0.1 
hasta 0.9, a intervalos en fracción mol de 0.1. 

3-9 Una libra mol de una mezcla con 60% en mol de etanol 
y 40% en mol de agua se encuentra a 60 °F y 14.7Ib/plg2 abs. 

(a) ¿ Cuál es la entalpía y el estado físico? 
(b) ¿ Cuánto calor debe suministrarse para incrementar la 

temperatura a 175 ° F ¿ Cuál es el estado del sistema? 
(c) ¿Qué temperatura y estado físico se alcanzarían si se 

suministraran 20000 Btu a la mezcla original? 
3-10 Dos libras mol de un vapor saturado de agua y 

amoníaco existen a 250 °F y presión atmosférica. 

(a) ¿ Cuál es la composición del vapor y la composición de 
la primera gota de líquido que se condensa al enfriarse? 

(b) ¿Cuánto calor debe eliminarse para enfriar al sistema 
hasta 200 ° F? 

(c) ¿Cuál será la composición de las presentes fases en 
equilibrio a 200 ° F? 

(d) ¿A qué temperatura se condensará totalmente el sis­
tema? 

3-11 Calcular las volatilidades relativas del Nz con respecto 
al Üz a una presión de 5 atm y varias composiciones que 
cubran todo el intervalo de valores. 

3-12 El soluto a es igualmente soluble en los disolventes b 
yc cuando los disolventes b y e están en contacto, pero estos 
disolventes son completamente in miscibles para todas las con­
centraciones de a. 

(a) Construya el diagrama triangular y la curva de equilibrio 
para este sistema. 

(b) ¿Podría recuperarse a de una mezcla a-b, utilizando al 
disolvente e en un equipo de multietapas? Explique. 

3-13 ¿ Cuál de las siguientes mezclas formará dos fases y 
cuáles serán las composiciones de esas fases? 

(a) 25% en masa de ácido acético, 30% en masa de éter 
isopropílico en agua, a 20 oC y presión atmosférica. 
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(b) 40% en masa de ácido acético, 40% en masa de éter 
isopropílico y 20% en masa de agua, a 20 oC y presión atmos­
férica. 

(c) 30% en masa de ácido acético, 5% en masa de agua en 
éter isopropílico, a 20 oC y presión atmosférica. 

(d) 60% en masa de estireno, 20% en masa de dietilengli­
col y 20% en masa de etilbenceno, a 25 oC y presión atmosfé­
rica. 

(e) 10% en masa de estireno, 70% en masa de dietilengli­
col y 20% en masa de etilbenceno a 25°C y presión atmosfé­
rica . 

(f) 70% en masa de estireno, 10% en masa de dietilenglicol 
y 20% en masa de etilbenceno a 25 oC y presión atmosférica. 

(g) 30% en masa de ácido oleico, 60% en masa de propa­
no y 10% en masa de aceite de semilla de algodón a 85 oC y 
3420 kN / m2 de presión . 

(h) La misma composición que en (g) pero a 98.5 oC y 4310 
kN/m2. 

(i) 0.25 g mol de UQ¡ (N~)2 en un litro de agua contenien­
do 3 g mol de HN~ y un litro con 30% en volumen de fosfato 
de tributilo en queroseno. 

3-14 Determine la composición de las fases que se especifi­
can para cada uno de los siguientes equilibrios de fases : 

(a) La fase de disolvente orgánico en equilibrio con 'una so­
lución acuosa de nitrato de uranilo con una concentración de 
0.3 g mi de UQ¡ (N~)2 por litro de agua a 25 oC. La solución 
acuosa contiene HN03 a una concentración de 1.0 g mol l I de 
agua. 

(b) La fase rica en éter isopropílico, en equilibrio con la fa­
se rica en agua conteniendo 40% en masa de ácido acético a 
20 oC. 

(c) La fase de extracto en equilibrio con un refinado que 
contiene 0.6 de fracción de masa de estireno/masa de estireno 
más etilbenceno, en base libre de glicol a 25 oC . 

(d) La concentración de la fase adsorbida en equilibrio con 
una fase gaseosa que contiene 50% en mol de propano y 50% 
en mol de propileno. El adsorbente es de sílice gelatinosa a 25 
oC. 

(e) Un lodo de flujo de salida en equilibrio con una solución 
que contiene 30% en masa de soluto y 70% en masa de disol­
vente. El lodo contiene 1.5 lb de solución por libra de material 
insoluble . 

3-15 ¿ Qué cantidad de entalpía debe eliminarse para enfriar 
una mezcla compuesta por un 60% de Q¡ y un 40% de ~ (ba­
se molar) en forma de vapor en su punto de rocío a 5 atm de 
presión , hasta una temperatura tal que no esté presente vapor 
al disminuir la presión hasta 1 atm? 

3-16 Construir un diagrama temperatura-composición si­
milar al de la Fig. 3-2, para el sistema benceno-o-xileno, a 100 
kN / m2 de presión. 

3-17 Convertir las siguientes composiciones a una base 
libre de disolvente y trazar un diagrama mostrando dónde se 
grafica cada composición en la Fig . 3-10: 

(a) xa = 0.2, xb= 0.7, Xc = 0.1 

(b) xa = 0.2, Xb = 0.8, Xc = 0.0 

(c) Xa = 0, xb = 0, Xc = 1.0 

3-18 400 lb de sílice gelatinosa se mezclan con 2 lb mol de 
un gas constituido por un 50% de propano y un 50% de propi­
leno, a 25 oC . 

(a) Determinar la composición de la fase gaseosa resultan­
te . 

(b) Determinar la fracción mol de propano en el gas que se 
adsorbe sobre la sílice gelatinosa. 

(c) ¿Cuánto gas se adsorbe? 
3-19 Convertir el diagrama éter isopropílico-ácido acético­

agua de la Fig. 3:.l;!, a una base libre de disolvente. 
3-20 Grafique las siguientes curvas de flujo de salida, cal­

culando cuatro puntos en cada línea: 
(a) Relación de masa constante entre el solvente que se 

adhiere y los inertes igual a 0.75. 
(b) Relación constante de masa de la solución que se 

adhiere a masa de inertes igual a 0.75. 
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