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INTRODUCCION 

Las operaciones uniterias son fundamentales en Inge­

niería Química. El concepto de operaci6n unitaria con­

siste en dividir un proceso químico en una serie de eta-

pes 6 pasos. Estos pasos son los que se pueden encontrar 

en casi todos los procesos, los pasos u operaciones tia-

nen los mismos principios y t~cnicas en • comun. 

Por lo general se define como operaci6n unitaria a 

procesos en los cuales solo existen cambios físicos. Las 

operaciones unitarias b~sicamente incluyen flujo de fluí-

dos, intercambio de calor y operaciones de transferencia 

de masa. 

La separaci6n de los constituyentes de una mezcla es 

un problema muy común en procesos químicos. Si un mate-

riel es un s6lido, la filtraci6n 6 la centrifugaci6n se-

ría la respuesta. Cuando la mezcla es homog~nea, la res­

puesta sería la creaci6n 6 introducci6n de una segunda 

fase, la destilaci6n sería lo mas común, una alternativa 

mu~ útil sería la extracci6n por medio de un solvente. 

Sin embargo pese a que la extracci6n tiene una gran 

aplicaci6n industrial, aplicaciones en las que se inclu­

ye la refinaci6n del petr6leo, purificati6n de vitaminas 
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y antibi6ticos y refinaci6n de aceites vegetales, consi­

dero que no se le ha puesto demasiado inter's en cuanto 

a su enseñanza en nuestra Facultad; debido a 'sto, el 

trabajo efectuado sobre de 'ste tesis está enfocado a un 

estudio detallado sobre la extracci6n l!quido-l!quido, 

estudio que est~ basado en le experimenteci6n sobre un 

caso particular de la extrecci6n l!q-l!q como lo es la 

extrecci6n a flujo cont!nuo e contracorriente. 

Este trebejo comprende dos pertas principalmente, la 

primera de ellas corresponde a le parte te6rica, desde 

generalidades sobre le extracci6n l!quido-l!quido, as! 

como las ecuaciones básicas de transferencia de masa, 
I 

hasta el cálculo de equipo para 'ste proceso. La segunda 

parte corresponde a la parte experimental, dá ndose un in­

forme sobre los experimentos hechos pare lograr el obje­

tivo de 'sta tesis, terminando con el diseño de una pr~c-

tica de laboratorio con el objeto de que los alumnos de 

Ingeniería Qu!mica puedan entender mejor el proceso de 

extracci6n y as! mismo vean la similaridad con otras o-

peraciones unitarias de transferencia de mesa tales como 

absorci6n de gases, extracci6n s6lido-l!quido 6 lixivia­

ci6n, y a6n destilaci6n. 
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CAPITUL0 I 

GENERALIDADES 

Definici6n.- La extracci6n líquido-líquido es uno de 

los m~s importantes procesos de transferencia de masa u­

sados por los Ingenieros Químicos, para separar los com­

ponentes de una mezcla de líquidos, aprovechando su dis­

tribuci6n desigual entre dos líquidos mutuamente insolu­

bles. Este proceso de extracci6n es un ejemplo de trans­

ferencia de masa molecular, que ocurre cuando una fonte­

ra del sistema, es permeable ~nicamente a un tipo de com­

ponente (en el caso m~s simple), por lo tanto no hay mo­

vimiento neto del otro componente asociado con ese primer 

tipo y entonces se dice que es estacionario. 

Por ejemplo durante la extracci6n de benceno a par­

tir del heptano por medio de dietilen-glicol (DEG), la 

· interfase entre el heptano y el DEG es permeable al ben­

ceno ~nicamente, (en realidad el heptano tiene una solu­

bilidad despreciable en DEG); por lo tanto el benceno se 

difunde desde la masa del heptano, a trav~s del heptano 

estacionario hasta la interfase l!quido-l[quido, donde 

es absorvido por el DEG, en ~ste proceso no hay transfe­

rencia neta del heptano. 

Los sistemas usados en extracci6n l!quido-l!quido 
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pueden ser divididos en dos grandes categorías, una en 
I 

que la transferencia da masa ocurre debido a diferencias 

puramente físicas en solubilidad, otra categoría en la / 

qua los cambios químicos ayudan a la transferencia del 

material. En la primara categoría podemos incluír la 

extracci6n da solutos org&nicos. con solventes org&nicos 

y en la segunda categoría aquellos de metalurgia extrae-

tiva, como por ejemplo el procesamiento de uranio y otros 

metales y minerales y la separaci6n de tierras raras. 

Representaci6n Gr&fica.- Las o~eraciones comercia-
- - ~ 

las m&s importantes da extracci6n incluyan sistemas con 

m&s de dos componentes. Los sistemas ternarios, por e­

jemplo, en los cu&les una mezcla de dos componentes que 

denominaremos A y G los separamos por medio de un sol-­

venta s, son de los m&s frecuentes. Debido a que el 

sistema en estudio es un sistema ternario, es convenien­

te hacer una representaci6n gr&fica de ~stos sistemas, y 

para ello se hace uso de un tri&ngulo equil&tero 6 de .uri 

tri&ngulo rect&ngulo. 

En un tri&ngulo equil&tero los tres componentes pu­

ros A, G y S se representan en los v~rtices del tri&ngu­

lo, de tal manera que cualquier punto que est~ sobre 

cualquiera de las líneas que unen a ~stos v~rtices, nos 

representa una mezcla binaria, cuyos componentes son los 
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que se colocan en los v~rticas 6 los extremos de esa lí­

nea. As! ~ismo cualquier punto que est' dentro del 

tri,ngulo nos representa una mezcla ternaria cuya compo­

sici6n podemos leer f'cilmente del mismo diagrama. Por 

ejemplo de la figura 1, los v&rtices A, G y S nos repre-

sentan los componentes puros A, G y S respectivamente. 

La l!nea GA nos d' la concentraci6n del componente A, la 

línea AS la concentraci6n de S y la linea SG la concen­

traci6n de G. Tambi'n sobre la línea GA podemos obtener 

la concentraci6n de G con s6lo restar a 100 la concentra­

ci6n de A, igualmente para la concentraci6n de A sobre 

la .línea AS. El punto h nos representa una mezcla bina-

ria de los componentes A y G con 40% de A y 60% de G. 

El punto i representa una mezcla con 50% de G y 50% de S 

y el punto j representa 20% de 5 y 80% de A. El punto k 

representa una mezcla ternaria cuya composici6n es de 40% 

de A, 30% de G y 30% de s. 

A 

~ Mz 
100 G 5 
G 50 

fig. 1 fig. 2 
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Es interesante hacer notar tambi'n qua si mezclamos 

dos mezclas diferentes, al punto que nos representa nues­

tra nueva soluci6n se encuentra sobre la línea que une 

los dos puntos de mezclas originales. Por ejemplo, en la 

figura 2, al punto mm representa al punto da soluci6n fi­

nal, al mezclar las solucio~es originales m1 y m2. Esta 

punto mm quedar& m!s carca 6 m&s lejos da mi 6 m2 depen­

di endo da la proporci6n en qua se añadan ~stas dos solu­

ciones originales. 

De acuerdo con la figura 3 y haciendo un balance to­

tal de materiales tenemos: 

M, =1]-Mm m1 + m2 = mm ••••••••••••• (1) 

Mz 
Tambi'n haciendo un balance 

parcial de materiales, para el 
fig. 3 

componente A, tenemos: 

m1 XA¡ + m2 xA 2 = mm xAm ••••••••••••••••• (2) 

Donde xA
1 

es la concentraci6n del componente A en la 

soluci6n 1, xA 2 es la concentraci6n del mismo componente 

en la soluci6n 2 y xAm es la concentraci6n en la mezcla 

final. · 

De (1) M¡ = Mm - Mz ••••••••••••••••••••••••••(3) 

Sustituyendo (3) en (2): 

(mm - mz) XA¡ + M2 XA2 = Mm XAm ••••••••••••••• (4) 
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•••••••••••••••••••••••• (?) 

La ecuaci6n (7) se puede ilustrar por medio de una 

l!nea recta, donde la longitud total de ~sta representa 

la cantidad total de mm. Colocando las concentraciones 

xA
1 

y xA 2 en los extremos de la l!nea y xAm sobre cual­

quier punto sobre de ~sta, tenemos: 

Mm 

fig. 4 

La distancia xAm - XA2 representa la cantidad de IYl1 

y la distancia de X Al - xAm representa la cantidad de 1'1!2 

de tal manera que: 

segmento 1'112 XAm - XA¡ 
= •••••••••••• ( 7) 

segmento film XA2 - XAl 

De la misma . manera como se representa la ecuaci6n 

(7) se pueden representar u obtener otro tipo de rela­

ciones tales como la relaci6n de IYI¡ a IYlm y tambi~n fil¡ a 

IYl2. 

IYl1 

mm = •••••••••••••••••• ( 8-a) 
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= ••••••••••••••••••• (8-b) 

Este procedimiento es comunmente denominado como re­

gla de la palanca y es sumamente Útil para 'cuestiones de 

c~lculo, no s6lo en operaciones de extracci6n, sino que 

tambi'n en otras operaciones, t~les como destilaci6h 

flash 6 autoevaporaci6n y destilaci6n binaria. 

Los sistemas ternarios tambi~n se suelen representar 

en un triángulo - rectángulo, colocando las concentraciones 

del componente A sobre el lado vertical, y las concentra­

ciones del componente S sobre el lado horizontal. 

100 º/o 
A 

fig. 5 

º/o A 

'ººº'º s 

0 /o S 

El v~rtice del ángulo recto nos representa el com­

ponente G puro. En ~ste tipo de diagramas, las lecturas 

de las concentraciones de los componentes se hace en for­

ma mucho más fácil que en coordenadas triangulares equi­

láteras • Por ejemplo en la figura 6, el punto h repre-
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santa una mezc l a da A, G y S cuya composici6n es 30% de 

A, 30% da S y la· concantraci 6n da G sería la diferencia 

de 100% 6 sea al 40~. · La regla de la palanca tambi~n se 

aplica en éste tipo de diagramas. 

A 

fig. 6 

50°/o 

-----,h 

50°/o 

Equilibrio.- La extracci6n líquido-líquido es un fe­

nómeno de transferencia de masa, cuando la transferencia 

neta de masa sea igual a cero, el sistema se encontrará 

en el equilibrio. De acuerdo con la regla de las fases 

de Gibbs: 

F = C - P + 2 •••••••••••••••••••••••••••••(9) 

D6nde C es el número de componentes del sistema y P 

el número de fases presentes, F es el número de variables 

intensivas que pueden variarse independientemente, llamán- ' 

desale a ésto como número de grados de libertad. Para un 

sistema ternario el número de grados de libertad será i­

gual a 5 menos el número de fases presentes. Respecto a 
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éste número de fases presentes en un sistema ternario, 

existen varios casos: si los tres c.omponentes se mez -­

clan en todas proporciones, con formaci6n de soluciones 

homog~neas, el sistema carece de importancia para la ex -

tracci6n en fase líquida. Los casos de importancia que 

existen en extracci6n l!quido-lÍQuido son: 

Tipo I: íormaci6n de un par de líquidos parcialmente 

solubles. 

Tipo 11: íormaci6n de 2 pares de líquidos parcial -­

mente solubles. 

Tipo III: íormaci6n de 3 pares de líquido~ parcial­

mente solubles. 

Tipo IV: íormaci6n de fases s6lidas. 

Para el primer tipo de acuerdo con la regla de las 

fases de Gibbs, F es igual a 3, ésto nos indica que fi­

jando 3 variables, que pueden ser la presi6n, la tempeia­

tura y cualquiera de las dos concentraciones del salute 

en las fases conjugadas, nuestro sistema quedar~ deter-- · 

minado en el equilibrio. 

Este primer tipo de sistemas con formaci6n de un par 

de líquidos parcialmente miscibles, se ilustran por medio 

de una isoterma llamada curva binodal, donde cualquier 

punto que se localice fuera de la curva DRPEH (fig. 7), 

representa un sistema ternario formando una soluci6n ho-­

mogénea en una sola fase líquida, y cualquier punto que 
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esté situado abajo de la misma curva, representa un sis-

tema ternario formando dos líquidos inmiscibles. 

De la figura 7 se observa que los componentes lÍqui-

dos A y G, son miscibles en todas proporciones, ~ . asi mis-

mo .también los componentes líquidos A y s. Los líquidos 

G y S, son parcialmente miscibles y los puntos D y H re-

A A 

fig. 7 

G D H S GD H S 

presentan las soluciones saturadas en el sistema binario. 

La línea isoterma DRPEH llamada también curva de solubi-

lidad 6 curva binodal, representa el equilibrio entre dos 

fases líquidas. El punto M indica una mezcla de A, G y 

S, formando dos capas líquidas mutuamente insolubles. La 

composici6n de ambas capas puede determinarse por medio 

de los puntos R y E. El punto M de acuerdo con la regla 

de la palanca, quedará exRctamente, sobre la línea que 

une los puntos R y E, a ésta línea se le denomina línea 

de uni6n. 
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Tambi~n es interesante hacer notar cierta nomencla­

tura, para un sistema ternario en extracci6n, un soluto 

A disuelto en un líquido G y con composici6n determinada 

por el punto B, se extrae a~adiendo un solvente puro s. 
La composici6n de la mezcla resultante, de acuerdo con 

la regla de la palanca, est~ determinada por el punto m, 
físicamente 'sta mezcla resultante est~ comprendida por 

dos capas mutuamente insolubles. A la capa rica en lí­

quido G se le denomina refinado, y su composici6n est~ 

determinada por el punto R, a la capa rica en solvente s, 
se le denomina extracto y su composici6n est~ determina­

da por el punto E. (fig.8) 

A 

fig. 8 

Para cualquier sitema en particular, la pendiente de 

la línea de uni6n RE, est~ determinada por la distribu-­

ci6n desigual en el equilibrio del soluto A en dos líqui­

dos mutuamente insolubles G y s. Esta línea de uni6n de­

be ser determinada experimentalmente, sin embargo, en el 
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~rea de hetereogenided no nade m~s existe una l!nea de 

unión sino que pueden existir tantas como podamos trazar 

en ~sta ~rea, generalmente la pendiente de dos diferen-,.. 

tes l!neas de unión no es le misma, ~sto es debido a que 

le pendiente cambia al cambiar le distribución del solu­

to con la concentración del mismo en el sistema. Si se 

obtienen experimentalmente 3 Ó 4 l!neas de unión, se pu~ 

den obtener las dem&s por medio de m~todos existentes. 

Uno de ellos se ilustra en la figure 9, las líneas 

RE, R'E', R"E", son conocidas de antemano ye ~ea por me­

dio de datos experimentales ó recurriendo e la litera-­

tura pera un sistema ya reportado. Se trazan líneas RG, 

R' G', R"G", y I I' paralelas a la línea · AS; tambi~n se tr~ 

zan líneas EF, E' F', E"F"" y JJ 1 , paralelas a l a línea AG. 

En el cruce de cada par de ~stas líneas, se localizan los 

puntos H, H', H" y H'", uniendo ~stos puntos se traza una 

línea de interconexión de líneas de unión. Al interpolar 

'sta línea y al cruzar la curva binodal, se localiza el 

punto P, llamado punto de pliegue, que es en donde la fa-

se del refinado y el extracto tienen id,ntice composición 

Pera trazar nuevas líneas de unión lo que se hace es se-

guir un procedimiento similar, pero invertido, por ejem­

plo, del punto o, se traza una paralela a la línea AS y 

otra paralela · a la línea GA; ~sta s líneas al cruzar la 

curva binodal, fijan los puntos r y s, y al unir ~stos 

17 
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dos puntos obtenemos una nue va l!nea de un i6n . 

Otro método propuesto µar Sherwood, es una modifi­

caci6n del ya visto. Se s igue el mismo procedimiento 

s6lo que en éste caso en vez de trazar una µaralela a 

cualquiera de los dos lados, se traza una paralela a la 

horizontal GS. En éste método que s e ilustra en la fi­

gura 10, la línea de interconexi6n cae dentro del mismo 

diagrama triangular. 
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A 

t ig . 9 

G s 

A 

f ig 1 o 

G 

F F ' 
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Existe otra forma de representar el equilibrio, ha -

ciando uso de las llamadas coordenadas de Janecke. En ~~ 

te tipo de diagramas las escalas en cualquiera de los e­

jes de las gráficas pueden aumentarse a voluntad desigual 

mente si ello es conveniente. En ~ste ti~o de coordena -

das la regla de la palanca s&lo es aplicable si los pesos 

·~& las mezclas están calculados como exentos de s,(fig.11) 

aqu! se grafican los componentes puros libres de solvente. 

%s 
%G+%A 

%A 

fig. 11 

Los otros tres tipos de sistemas no son objeto de 

estudio en ~ste trabajo, únicamente se ilustra el equili­

brio en coordenadas triangulares. Para sistemas del tipo 

II, los pares de líquidos G y S y A y S son parcialmente 

miscibles. y G se, disuelve en A en todas proporciones, 

(fig. 12). 
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fig. 12 

A A 

El área en el interior de la banda que atraviesa el 

tri~ngulo, representa mezclas que forman dos capas líqui­

das y cuyas composiciones est~n en los extremos de las li 

, neas de interconexi6n, que pasan por los puntos que repr~ 

sentan las mezclas como conjuntos. 

Los sistemas del tipo III son relativamente poco co­

munes y pueden llegar a ser sumamente complejos, hasta la 

fecha no se ha hallado ninguna utilidad especial en las 

técnicas de extracci6n para éstos sistemas. La figura 13 

ilustra el equilibrio para éstos sistemas en coordenadas 

triangulares. 

A 

fig. 13 
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De nuevo con los sistemas del tipo I, en muchos ca-

sos y de acuerdo crin la característica del equipo donde 

se lleva a cabo el proceso, es má~ conveniente represen -

tar el equilibrio del sistema en otro tipo de coordenadas 

por ejemplo, como el utilizado en los procesos de absor -

ci6n de gases, donde se grafica la concentraci6n del sa­

lute en una fase contra la concentraci6n del mismo soluto 

en la otra fase conjugada. En el caso de la extracci6n, 

lo que se grafica es la concentraci6n del salute en la f~ 

se del refinado contra la concentraci6n del salute en la 

fase del eKtracto. 

fig. 14 

A 

Este tipo de gráfica llamada curva de distribuci6n 

la podemos modificar aún más, con el objeto de simplifi-

car otros cálculos como se verá más adelante. Si ambos 

solventes líquidos, G y S son completamente inmiscibles 

entre ellos, en el rango de concentraciones que se está 

trabajando, se puede representar la curva de distribuci6n 
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en términos de relaciones m~sa. La figura 15 ilustra la 

curva de distribuci6n en éste tipo de coordenadas. 

fig. 15 

A¡S 

Para un sistema ternario es necesario que el salute 

tenga diferente solubilidad relativa en dos solventes l! 

quidos inmiscibles ~ parcialmente inmiscibles. La rala -

ci6n de las concentraciones de una sustancia en particu -

lar (salute) disuelta en dos fases líquidas coexistentes 

en el equilibrio, es llamada coeficiente de distribuci6n. 

DA = YA/XA •••••••••••••••••••••••••••••••(10) 

Donde YA y XA son las concentraciones de A en las f~ 

ses conjugadas, convencionalmente la fase Y es en donde 

el salute principal es preferencialmente soluble, por lo 

tanto es necesario que el coeficiente de distribuci6n pa­

ra el salute A sea mayor que la unidad para poder llevar 

a cabo el proceso. 

Como anteriormente se dijo, es necesario conocer lo~ 
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puntos necesarios para obtener la curva de distr i buci6n, 

ya sea por experimentaci6n 6 por datos aportados a la li­

teratura. Sin embargo cuando un nuevo sistema es inves -

tigado, y no se tenga informaci6n sobre el posible siste-, 

ma, es sumamente útil hacer una predicci6n de la distri -

buci6n, conociendo las propiedades de las sustancias que 

intervienen. Este trabajo no abarca el estudio de l~ pr~ 

dicci6n de la distribuci6n, ni la elecci6n del disolvente 

a emplear, ni el estudio para la recuperaci6n del mismo, 

sin embargo es interesante hacer notar la gran importan -

cia que tienen el conocimiento de ~stos temas en los pro­

cesos de extracci6n l!quido-l!quido. 

Extracci6n ~ Contacto Cont!nuo ~ I:!.2.!: Etapas.- La ex­

tracci6n l!quido-l!quido puede efectuarse ya sea en con -

tacto por etapas, 6 bien por contacto cont!nuo; ~sto es 

según sea el sistema disolvente y la disposici6n física 

del aparato empleado. 

En la extracci6n por contacto cont!nuo el disolvente 

y la mezcla que ha de disociarse est~n contínuamente en 

contacto en el eq.u~ para la operaci6n completa y de or­

dinario no hay acercamiento al equilibrio. 

La extracci6n por etapas con un solo disolvente pue­

de efectuarse de varias maneras, aún cuando éste trabajo 
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no dá los m~todos de cálculo en cada caso, no deja da ser 

importante hacer notar cuáles son esos casos: 

Contacto único: Esto implica el uso de una sola eta­

pa en que la soluci6n qua ha de dividirse en sus componen 

tes y el disolvente de extracci6n se_ ponen en contacto 

una vez y se separan las fases de extracto y refinado. 

La operaci6n pueda ser por lotes 6 cont!nua. La analogía 

en destilaci6n es la evaporaci6n instantánea 6 destila -­

ci6n flash. 

Extracci6n diferencial: Se trata de una riperaci6n 

por lotes, en que se pone en contacto una cantidad dada 

de la soluci6n primitiva con porciones diferenciales del 

disolvente de extracci6n, y se separan porciones diferen­

ci a les del extracto a medida que se forman. La operaci6n 

es exáctamente análoga a la destilaci6n diferencial. 

Contacto múltiple con corriente transversa: Puede 

ser por lotes 6 cont!nua, y es una extensi6n del contacto 

cont!nuo, en que al refinado se pone en contacto repetid~ 

mente con disolvente de extracci6n nuevo. En el límite, 

representado por un número infinito de etapas, viene a 

ser lo mismo que la extracci6n diferencial. 

Contacto múltiple a contracorriente: Este m~todo su­

pone el uso de una cascada de etapas, en que el disolven­

te de extracci6n y la soluci6n que ha de extractarse en -
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tran por los extremos opuestos de l a cascada. Lo s ex tra~ 

tos y los refinados fluyen en direcciones cont r ar i as. La 

operaci6n tiene m!s analogía con la absorci6n de gases 

que con cualquiera práctica de destilaci6n. 

Contacto m~ltiple a contracorriente con reflujo: Es 

una operaci6n contínua análoga a la destilaci6n fraccio -

nada. Se emplea una cascada de etapas y fª soluci6n que 

ha de dividirse suele alimentar el extractor, entrando 

por algún punto intermedio de la cascada, mientras el di­

solvente de extracci6n entra por un extremo. Las fases 

de extracto y refinado fluyen a contracorriente y se pro­

cura reflujo en el extremo de la cascada por donde sale 

el extracto. 

Equipo .f!!! Extracci6n.- El equipo usado en extracci6n 

líquido-líquido es muy variable, pero afortunadamente po­

demos clasificarlo de acuerdo a las características de o­

peraci6n y construcci6n. 

I.- Equipos de etapa simple. 

a-) Mezcladores-sedimentadores: 

Horizontales 

Verticales 

b-) Columnas de platos sin agitaci6n mecánica: 

Columna de platos perforados 

Columna con tapas de burbujeo 

Columna de platos en cascada 
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II.- Extractores de contacto diferencial. 

a-) Columnas que funcionan por gravedad (no mee) 

Torres de riego 

Torres con tabiques 

Columnas empacadas 

b-) Columnas que funcionan por gravedad (con a­

gitaci6n mecánica): 

Torres con agitador rotatorio 

Torres con pulsaci6n 

c-) Extractores centrífugos: 

Extractor Podbielniak 

Extractor Luwesta 

Para seleccionar un extractor en particular, para u­

na separaci6n dada, se debe basar, principalmente en la 

experiencia. En general es necesario establecer la recu­

peraci6n deseada 6 posible del salute, para especificar 

velocidades de flujo. Los costos de instalaci6n, opera 

ci6n y mantenimiento deberán ser estimados para un ex -­

tractor dado, el que más satisfaga todos los requerimien­

tos. 

Un extractor de etapa simple, mezclador-sedimentador 

tiene muchas variaciones. El mezclador puede usar agita­

ci6n mecánica y el sedimentador puede ser desde un tanque 

abierto, hasta una vasija compleja, conteniendo tabiques 
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empaques, etc. En un me zcla dor se dim en tador b i e n deseña ~ 

do, una alta eficiencia razonabl e µ ue de ser obtenida. Co 

mo un ejemµlo de un mezclador-sedimentador horizontal, u-

no de los diseños, como el de la figura 16, la fase µesa-

da fluye µor gravedad en cascada, mientras la fase ligera 

es bombeada desde el sedim~~tador. 

Fase 

Puada 

fig. 16 

Fase 

Sedimentador 

\í'Fase Pesada 

Una columna de µlatos µerforados es un ejemµlo ~ e ex 

tractores de µlatos sin agitaci6n mec~nica. Pu ede ser 

considerada como una serie de columnas de ri eg o, (fíg.17) 

-..+----Fase Pesada 
Plato Perforado 

fig. 17 
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Para prop6sitos de diseño, un tamaño de orificio de 

1/8 6 1/4 de pulgada de di~metro, es deseable. la colum­

na de platos perforados es usada en la refinaci6n de aes! 

tes lubricantes, otras aplicaciones en la Industria Petr~ 

química son tambi~n satisfactorias. la columna de tapas 

de burbujeo, ha encontrado poca aceptaci6n industrial pa­

ra extracci6n, la principal desventaja es que se raquis 

ren de 5 a 10 platos para efectuar un contacto te6rico, 

lo que significa una altura de torre excesiva. 

Los extract~res de contacto diferencial, tales como 

la columna de riego, por su simplicidad no tienen compe -

tencia. Consisten en una columna cilíndrica llena con la 

fase pesada, la fase ligera es introducida en el fondo de 

la columna. No hay alta eficiencia debido al corto tiem­

po de contacto. 

En una torre con tabiques, los tabiques reducen la 

circulaci6n vertical y aumentan el tiempo de contacto. La 

eficiencia por plato es baja, pero una eficiencia total _ 

de la torre es razonable. La capacidad de la torre de t~ 

biques est~ limitada por el fen6meno de inundaci6n. Una 

ventaja de ~sta torre es que el costo de mantenimiento es 

razonablemente bajo si las cargas de alimentaci6n son ba­

jas. 

Las torres empacadas son torres verticales rellenas 
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con pequeños cuerpos llamados empaques, que forman el 

cuerµo de la torre, la finalidad del empaque es aumentar 

el ~rea de contacto entre fases µara poder tener una ma­

yor área de transferencia de masa. Hay diversos tipos 

de empaque, como los anillos Rashing, sillas Berl ó Int~ 

lox, etc. La capacidad de ésta torre también está limi­

tada por el fenómeno de inundación, sin embargo existen 

varias correlaciones de inundación µara éstas torres em­

pacadas. En general el tamaño del empaque no debe ser 

mayor de 1/8 del diámetro de la columna. 

Las torres con agitador rotatorio, son un ejemplo 

de columnas de separación por gravedad y agitación mecá­

nica. La figura 18 ilustra éste tipo de extractores. 

La unidad consiste de un número de compartimientos form~ 

dos por una serie de anillos en el estator. El extrae -

ter de disco rotatorio mantiene una dispersión debido a 

la velocidad del rotor y a las características del disco 

y no es necesaria una sedimentación después de una alta 

turbulencia, como es el caso de muchos extractores mecá­

nicos. Como una aµroximación, el diámetro de las colum­

nas es 1.3 a 1.6 veces el diámetro interno del estator y 

es 1.6 a 2.2 veces el diámetro del rotor. La altura del 

comµartimiento es aproximadamente el diámetro de la co -

lumna dividida µar la raíz cúbica del diámetro de la co­

lumna. 
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fig. 18 

interfase ¿agitador 

.entra 

fase 

ligera 

salida 
1--~--1r-.....,fase ligera 

estator 

salidd 
fg se 
pesada 

Las torres con pulsación, inventadas por Van Dijck 

en 1935, no fueron usadas industrialmente hasta que sur­

gió la necesidad de procesamiento de aceites nucleares. 

La agitación mec~nica impartida a los líquidos en ~stas 

columnas proveen ~n alto n~mero de unidades de transfe-

rancia, la sustitución de una gran fuerza centrífuga en 

lugar del flujo por gravedad, hacen posible extractores 

de volumen pequeño; los extractores centrífugos reducen 

la cantidad de solvente y el tiempo de residencia (impo~ 

tanta en la extracción de algunos antibióticos). La des-

ventaja de ~stos extractores son los altos costos de man 

tenimiento e instalación. Ejemplos típicos de ~stos ex-

tractores son el extractor Podbielniak, donde la rota­

ción es alrededor de un eje horizontal, y el extractor 

Luwesta, donde la rotación es alrededor de un eje vertí-

cal. 
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Entrada 
liq . 
pesado 

Salida 

fig. 19 

.....----Salida liquido ligero 

liq . 
--+--' 

Ent roda 
liq. 

ligero 

pesad o 
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CAPITULO II 

METODOS DE DISEÑO PARA EQUIPOS DE CONTACTO CONTINUO 

Línea de Operaci6n.- El equipo .usado para los pro -

p6sitos de éste trabajo, es una columna empacada, por lo 

tanto la operaci6n efectuada es a contacto contínuo a 

contracorriente y las consideraciones que se hagan serán 

aplicables s6lo a equipo de contacto contínuo y especial 

mente a columnas empacadas. 

Cuando un sistema se encuentra alejado del equili -

brio tiende a éste, como ya se ha dicho anteriormente, a 

hora bien el camino que describe el sistema a lo largo 

del equipo también se puede representar en un di agrama, 

de una manera análoga a la de la curva de distribuci6n, 

por medio de una línea llamada línea de operaci6n. Este 

diagrama puede estar en funci6n de concentraciones tipo 
I 

relaciones masa, definiendo el término de relaci6n masa 

como la relaci6n que existe entre la masa del salute a 

la masa del no salute en cada fase. Esto es para la fa­

se del refinado: 

Masa de A (soluto) 
y = ••••••• ( 11) 

Masa del no salute en el refinado. 

Y representa la relaci6n masa en la fase del refi-
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nado. Multiplicando y dividiendo la ecuación 11 por la 

masa total del refinado tenemos: 

Masa del salute/Masa total de refinado 
Y= 

Masa del no salute en el refinado/ Masa total de refinado 

Definiendo a la relaci6n masa de salute/masa total 

de refinado como fracción masa (y) tenemos: 

Ysoluto 
y = ••••••••••••••••••••••••••••••. ( 12) 

Yno salute 

Sabiendo que la suma de las fracciones masa es igual 

a uno, ésto es: 

Ysoluto +Yno salute = 1 •••••••••••••••••••••(13) 

Sustituyendo (13) en (12): 

Ysoluto Y 
y= = •••••••••••••••••••••••••• (14) 

1-Ysoluto 1-y 

De la misma manera definimos a X como la relaci6n 

masa en la fase del extracto: 

X 

X= ••••••••••••••••••••••••••••••••••••••(14') 
1-x 

Haciendo un balance de materiales para una opera -­

ci6n a contracorriente y denominando L a la fase del ex­

tracto y G a la fase del refinado: 
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1 
z fig. 20 

1------4dZ 

l 
G o Yo Yo lo X.. Xo 

Balance total: 

L1 + Go = G1 + Lo •••••••••••••••••••• • •• (15) 

Balance para el no salute en la fase del extracto: 

Ls = L1(l-x1) = Lo(l-xo) ••• ~ •••••••••••• (16) 

Donde Ls es el solvente de extracci6n, es decir el 

no salute en la fase del extracto y x es la concentra 

ci6n 6 fracción masa del salute en la misma fase. 

Balance para el no salute en la fase del refinado: 

Gs = Go(l-yo) ' = G1Cl-y1) ••••••••••••••(16 1
) 

De la misma manera que en el extracto, Gs es el com 

ponente asociado al salute en la fase del refinado. 

Balance de masa para el salute: 
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De la ecuación (16): 

Ls 
L1 = ----

1-xl 
y 

Igualmente de (16'): 

Gs 
Go = y 

Ls 
••••••••••••• ( 18) Lo = 

1-xo 

Gs 
•••••••••••••••••• ( 19) 

1-yo 
G1= 

1-Yl 

Sustituyendo (18) y (19) en (17): 

xl yo Y1 xo 
Ls -- + Gs 

l-x1 
= Gs-- + Ls 

1-yo l-Y1 
••••••••••••••• ( 20) 

1-xo 

Sustituyendo las ecuaciones (14) y (14 1
) en la ecua-

ci6n (20): 

Ls X1 + Gs Yo = Gs Y1 + Ls Xo •••••••••••• (21) 

Despejando: 

Gs (Yo - Y1) = Ls (Xo - X1) ••••••••••••••(22) 

Ls Yo - Y1 
= •••••••••••••••••• ~ •••••••••• (23) 

Gs Xo - X1 

La ecuación (22) nos dá la cantidad de salute trans-

ferido desde una fase a otra a lo largo de un equipo de 

extracción con una determinada altura z. Para una dife -

rencial de altura la ecuación (22) se transforma a: 

Gs dY = Ls dX ••••••••••••••••••••••••••••(22') 

La ecuación (23) nos representa una pendiente que no 

es otra mas que la pendiente de la línea de operación del 

sistema: si el solvente asociado al soluto en la fase del 
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refinado y el solvente de extracci6n son completamente i~ 

miscibles entre s!, la µendiente de la l!nea de operaci6n 

es una constante ya que las cantidades da ls y Gs son 

constantes a lo largo de la torre y por consecuencia la 

l!nea de operaci6n es una línea recta. 

y 

x, X 
o 

L. Eq. 

fig. 21 

X 

Es interesante notar que para cuestiones de diseño 

hay valores límites de Ls/Gs; se puede determinar gráfi­

camente el valor de Ls/Gs mínimo de acuerdo con el dia­

grama. Una vez con el Ls/Gs m!nimo se obtiene el Ls/Gs 

mayor que la unidad; el valor de éste factor depende en 

gran µarte de un estudio econ6mico del sistema. 

Transferencia ~ Masa.- Para el cálculo del equipo 

en extracci6n a contacto cont!nuo, es necesario recurrir 

a las ecuaciones de transferencia de masa. La altura del 

aparato influye directamente en el grado de extracción. 
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Cuando se pone en contacto con una solu ci ón líquida 

un disolvente inmiscible con ella para extraer el salute 

de le solución, la transferencia de masa del salute ocu­

rre a través del límite de fases ó interfase que separa 

los líquidos. Esta transferencia sólo cesará cuando el 

potencial químico ó actividad del salute (referida al mis 

mo estado normal) sea el mismo en ambas fases y se llegue 

al equilibrio. Es recomendable una aclaración pertinente 

de que en el equilibrio las concentraciones del salute en 

las dos fases no son iguales, aunque las concentraciones 

del salute en cada fase serán uniformes. ror consiguien-

te puede ocurrir transferencia de salute desde un líquido 

de baja concentración de salute a uno de alta concentra -

ción, si ésto significa movimiento en la dirección de una 

caída de potencial químico ó actividad. 
/ 

Durante el proceso de transferencia de masa habrá no 

obstante, una caída de concentración del cuerpo de la so­

lución (refinado) a la interfase, en virtud de la cual el 

salute pasa a la interfase, y otra caída desde la interfa 

se al cuerpo del disolvente (extracto), lo cual significa 

en general una discontinuidad de la concentración en la 

interfase. Esto se ilustra de acuerdo con la figura 22. 
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y fig. 22 
y. 

1 

fase R 

X¡ 
~~~~~~-----· X 

fase E 

Transferencia de Masa 
Aplicando la clásica teoría de la doble resistencia 

donde se supone que las dos fases se encuentran en equi-

librio en la interfase y que la resistencia a la transf~ 

renci ~ de masa está concentrada en películas delgadas so 

bre ambos lados de la interfase. La transferencia de ma 

sa a través de éstas películas se supone que se lleva a 

cabo por procesos relativamente lentos de difusi6n mole-

cular, la velocidad de transferencia de masa es propor -

cional a una fuerza directora, y ésta debe estar en tér-

minos de concentraciones. La ecuación que nos represen-

ta la velocidad de transferencia de masa desde el lecho 

del refinado a la interfase es: 

Vel(R) = kR A(y-yi) •••••••••••••••••••••(24) 

Donde kR es el coeficiente de película de transfe -
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rancia de masa, representa la resistencia a la transfe -

rancia de masa en la fase del refinado; A es el área in-

terfacial a través de la cual se lleva a cabo la transfe 

rencia de masa, y (y-yi) es la fuerza director~ donde y 

es la fracci6n masa del salute en la fase del refinado y 

Yi es la concentraci6n dei salute, en t~rminos de frac -

ción masa, en la interfase del lado del refinado. 

Similarmente la ecuación que representa la transfe-

rancia de salute desde la interfase hasta el lecho de la 

fase del extracto es: 

Vel(E) = kE A(xi-x) •••••••••••••••••••••(25) 

------Si la transferencia ha alcanzado un estado estacio-

nario, éstas dos velocidades son iguales y el cociente 

de las ecuaciones de velocidad dá: 

= - -- = ••••••••••••••••• ( 26) 

El valor numérico de ésta relaci6n es l a pendiente 

de la línea
1

sobre un diagrama y contra x, relacionando 

las con diciones en el lecho de la fase, a las de l a in -

terfase. 

Anteriormente se ha supuesto que la interfase de 

µor sí no presenta resistencia a la transferencia, e l si 

guiente diagrama indica las magnitudes relativ 9s de los 

40 



diferentes valores. 

y 

y 

X x· 1 X* 

fig. 23 

X 

El conceµto de la ecuación de velocidad de transfe-

rencia usualmente la aµlicamos para procesos de extrae -

ción que se llevan a cabo en torres emµacadas. De acuer 

do a la ecuación de velocidad de transferencia de masa, 

el salute transferido µar hora en un tiemµo determinado 

y en una cierta diferencial de altura de la torre (dZ) 

es igual a d L(x). Como el valor de L no es constante a 

lo largo de la torre, es necesario µonerlo en función de 

Ls (solvente de extracción). De acuerdo a la ecuación 

(16) Ls = L(l-x) y sustituyendo: 

X 

d L (x) = d Ls = Lsd (x/1-x) = Ls 
L-x 

d X 
--- ••• (27) 

(l-x) 2 

Nuevamente sustituyendo la ecuación (16) e igualan-
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do a la ecuación (25): 

d X d X 
d L (x) = Ls --- = L 

(l-x) 2 
= kE A (xi-x) ••••• (28) 

(1-x) 

Como la velocidad de transferencia es para el salute 

transferido en una cierta diferencial de altura de torre, 

y para una dada sección transversal de la torre, multipll 

cando y dividiendo la ecuación (28) por el volumen dife -

rencial de la torre (SdZ): 

d X A 
L =k( (xi-x)SdZ •••••••••••••••••••••(29) 

(1-x) SdZ 

El término A/SdZ es l~amado coeficiente volumétrico 

(a) y se acostumbra asociarlo al coeficiente de transfe -

rencia de masa en la forma kEª• Arreglando la ecuación 

(29): 

L d X 
dZ = ••••••••••••••••• ( 30) 

Si un coeficiente total de transferencia de masa es 

usado, la ecuación se convierte en: 

L d X 

K(a S (1-x)(x#-x) 
••••••••••••••••• ( 31) dZ = 

1 l l 
Donde: = + ••••••••••••••••••••• ( 3 2) 

K(a mkRa kEa 

y m es la pendiente de la línea de equilibr io . 
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En términos de la fase del refinado la ecuaci6n de 

diseño sería: 

G dy 
dZ = •••••••••••••••••• ( 3 3) 

kRa s (1-y)(y-yi) 

G dy 
dZ = ••••••••••••••••••(34) 

KRa S (1-y)(y-y#) 

Similarmente: 

l l m 
= -- + ••••••••••••••••••• ( 3 5) 

En éstas ecuaciones Xi y Yi representan las fraccio­

nes masa en la interfase y x# y y# representan las frac -

cienes masa en el equrlibrio. En las ecuaciones anterio-

res las cantidades L y G, 6 sea las velocidades de flujo, 

son variables a lo largo de la torre, ésto es debido a 

que el salute originalmente disuelto en una fase (G) se 

transfiere a la otra fase (L). Las ecuaciones se pueden 

transformar poniéndolas en funci6n de Ls y Gs que permane 

can constantes a lo largo del equipo, y ésto se puede ha­

cer partiendo de una fuerza directora en funci6n de con -

centraciones en relaciones masa. De ésta forma: 

Val (R) = KR A (v-v#) ••••••••••••••••••• (36) 

Donde ahora definimos el coeficiente de transferen -

cia de masa como Kg de salute transferido en la fase del 

refinado por hora por ~rea interfacial por diferencias de 
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oancentraciones en t~rminos de relaciones masa, a difere~ 

cia del coeficiente anterior definido en funci6n de frac-

cienes masa. De acuerdo con la ecuaci6n de velocidad de 

transferencia de masa: 

y 
Vel(R) = dG (y) = Gs d(--) •••••••••••(37) 

1-y 

Sustituyendo la ecuaci6n (14) e igualando a la ecua­

ci6n (36) a la ecuaci6n (37) tenemos: 

Gs dY = KR A ( y_y#) •••••••••••••••••••(38) 

Introduciendo nuevamente el coeficiente volum~mtrico 

la ecuaci6n (38) se transforma a: 

Gs dY = KRa s (v-v#) dZ ••••••••••••••••• (39) 

Gs dY 
dZ = ••••••••••••••••••••• ( 40) 

La ecuaci6n (39) representa el salute transferido a 

trav~s de una cierta diferencial de altura (dZ), para una 

altura total, integrando la ecuaci6n (40): 

Gs I
Yo dY . 

# ••••••••••••••••••• ( 41) 
Y1 (Y-Y ) 

z = 

De la misma manera, en t~rminos de la fase del ex --

tracto: 

z = 
Ls 

1 
X1 dX 

-K-Ea_S_ Xo (X#-X) 

44 
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Estas ecuaciones pueden ser expresadas en t~rminos 

de la altura de la unidad de transferencia (HoE 6 HoR) y 

el número de unidades de transferencia (NUToE 6 NUToR) 

Z = HoRNUToR •••••••••••(43) 

Donde: 

J 
dY 

= (Y-Y#) 
••••••••4••··············<44) 

=f 
dX 

y: Ls Gs 
••••••••••• ( 45) 

Estas son las ecuaciones rigurosas de diseño. Si 

la principal resistencia a la difusi6n se encuentra en 

la fase del refinado, la ecuaci6n con las unidades de la 

fase del refinado, es la que se usa; si la principal re­

sistencia a la difusi6n se encuentra en la fase del ex-

tracto, la ecuaci6n con las unidades de la fase del ex-

tracto es la que se usa. 

Si la distribuci6n de equilibrio del salute es fue.r. 

temente a favor de la fase del extracto, la pendiente m 

de la curva de equilibrio será muy chica, KR ser~ casi 1 

gual a kR (se. 35) y se llega a la conclusi6n de que la 

principal resistencia a la difusi6n está en la fase del 

refinado. 
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Análogamente si m es muy grande y el salute distri­

buÍdo favorece a la fase del refinado en el equilibrio, 

de la ecuaci6n (32) K[ será casi enteramente igual a k[ 

y la resistencia en la fase del extracto es la que go­

bierna la situaci6n. 

Una vez con la línea de operaci6n y la curva de e-. 
quilibrio, es posible calcular el n6mero de unidades de 

transferencia, ya sea por m~todos gráficos 6 analíticos. 

Uno de los m~todos más usuales es el de evaluar ~l valor 

de la integral en forma gráfica; de la curva de equili -

brio y la línea de operaci6n se leen diferentes valores 

de X y x# 6 Y y y# dependiendo de la fase que controle, 

y se grafican los valores de l/{x*-x) contra X 6 l/(v-v#) 

contra Y, el área bajo la curva en ~sta gráfica represe~ 

ta el valor de la integral y por consecuencia el n6mero 

de unidades de transferencia. 

fig. 24 
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Otro m~todo propuesto por Coulson y Richardson (3) 

es aplicable en el caso de que la línea de equilibrio p~ 

diera ser considerada como una línea recta, entonces su-

poniendo el equilibrio en la interfase: 

Yi = m Xi •••••••••••••••••••••••••••••••(46) 

Y por lo tanto: 

Y= m x# ••••••••••••••••••••••••••••••••(47) 

Donde y es la concentraci6n de la fase del refinado 

en equilibrio con la concentraci6n en la fase del extra~ 

to x. 

De la misma manera que en los métodos anteriores, 

se puede expresar una ecuaci6n para evaluar la altura r~ 

querida de la torre: 

Ls dY = KRa s (v-v#) dZ ••••••••••••••••• (48) 

Integrando ésta expresi6n para la altura total de 

la torre: 

Ls 
••••• ~ •••••••••••••• (50) z = 

Donde (A Y hn es la media logarítmica . de (Y- y#) 

(Y-Y#)2 , y los puntos 1 y 2 representan los extremos 

47 

y 



terminales -de la torre. 

Inundación.- En el capítulo anterior, al hablar de 

el equipo de extracci6n, particularmente en torres empa­

cadas, se mencion6 el hecho de que ~stas estaban limita­

das por el fen6meno de inundaci6n. El concepto de velo­

cidad de inundación en extracción es el siguiente: Para 

un flujo definido de una fase dentro de la columna, la 

velocidad de flujo de la otra fase tiene un límite supe­

rior, a ~sta velocidad de flujo máxima se le conoce como 

velocidad de inundaci6n. En una forma más clara, si la 

velocidad de flujo de una de las fases, bien sea la fase 

más ligera ó la menos lig~ra, se mantiene constante y se 

aumenta gradualmente la de la otra fase, llega un momen­

to en que se produce la coalescancia, (no hay flujo a 

trav~s de la torre) de la fasa más ligera, aumenta la 

cantidad de dicha fase retenida por la columna y final -

mente ambas fases salen mezcladas por la tubería de sali 

da de la fase menos ligera. 

Las velocidades da inundación se puedan estimar a 

partir de correlacionas aportadas a la literatura para 

torra~ empacadas. Estas correlaciones toman en cuanta 

tanto las propiedades físicas del sistema que se trabaja 

' tales como densidades, viscocidades y tensión interfa 

cial, así como las propiedades del empaque usa do, tal co 
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mo el área de la superficie específica del relleno y la 

fracción de huecos y la porosidad del relleno. 

Entre las correlaciones de m~s importancia se en--­

cuentra la de Crawford y Wilke, la de Ballard y Piret y 

la de Dell y Pratt. La primera correlación se encuentra 

en cualquier libro de Ingeniería Química que trate sobre 

transferencia de masa en extracción, la segunda correla­

ción se puede encontrar en el libro de Leva (4) y la ter 

cera en el libro de Coulson y Richardson (3). 

Una importante correlación para el mismo equipo y 

sistema con que se hicieron los experimentos para ~ste 

trabajo, fu~ efectuada por el lng. Raúl Vera LÓpez en su 

tesis profesional (5), sirviendo ásta misma como base p~ 

ra una práctica de laboratorio sobre inundación. 

Es evidente que una columna tiene que operar con v~ 

locidades de flujo inferiores a la de inundación, en la 

práctica se acostumbra trabajar de un 50 a un 70% del 

punto de inundación. 

Una vez conocido el número de unidades de transfe -

rencia (ec. 44), si conocemos la altura de la torre Z y 

su sección transversal, para un flujo determinado de 

trabajo inferior al de inundación, es posible determinar 
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experimentalmente los coeficientes totales de transferen 

cia de masa, y ~ste es el objetivo principal de ~sta te­

sis. 
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CAPITULO I II 

EXPERIIWIENTACI ON 

Descripci6n del Equipo.- El objetiva primordial de 

~ste trabajo es determinar los coeficientes totales de 

transferencia de masa en una operaci6n de extracci6n l!­

quido-l!quido llevada a cabo por contacto cont!nuo a ce~ 

tracorriente. El sistema usado para tal prop6sito es el 

mismo que se ha estado usando en las prácticas escolares 

de Ingeniería Qu!mica en la facultad. El ~cido ac~tico 

(salute) contenido en una gasolina (Gs), se extrae por 

medio de agua (Ls). El equipo usado para tal prop6sito 

es una columna empacada que se encuentra instalada en el 

laboratorio de la facultad de Química. 

La fase rica gn gasolina tambi~n denominada fase 

dispersa, es alimentada por la parte inferior de la to-­

rre, y la fase rica. en agua, denominada fase cont!nua es 

alimentada por la parte superior de la torre. 

La columna consta de 13 carretes de cristal Q.V.f. 

(Quickfit Visible flow) de 6" de di~metro y 12" de altu­

ra cada uno, de los cuales 10 se encuentran rellenos con 

anillos rashing de vidrio de 3/8 de pulg. En la parte 

inferior del empaque se encuentra una placa perforada en 

forma de rejilla, de vidrio, de 5/8 de pulg. y sirve co-
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mo soporte del empaque. En la parta superior del ampa-­

qua se encuentra otra placa similarmente perforada a la 

placa inferior y sirve para uniformizar el flujo de la 

fase cont!nua; ~sta fase es alimentada a la torre por m~ 

dio da un tubo de cristal de lu de diámetro y se distri­

buye en la torra por medio de un rompedor de flujo. La 

fase ligera se alimenta a la torra por medio da un tubo 

de pl!stico da 1/4 da pulg. y se distribuya tambi~n por 

medio da un rompedor da flujo. 

Aparte da los 13 carretes, la columna tambi~n consta 

da otros dos carretes en forma de cachuchas, ~stos carr~ 

tas tienen dos bocas, una lateral qua sirve como salida 

da los líquidos, y la otra boca colocada en el extremo 

terminal del carreta, ~sta boca en el carreta inferior, 

sirve como espacie de desagUe de la torre, y la del ca­

rreta superior como válvula de venteo, para evitar vapo­

res explosivos en el interior da la torre. 

La columna en total as sostenida por medio da una 

estructura tubular, unos resortes unen la columna a ~sta 

estructura, con el fin de qua pueda soportar la columna 

las \libraciones. 

Ambas fases, cont!nua y dispersa, son alimentadas 

desde dos tanques acumuladores; el de la fase con t!nua 
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se encuentra colocado inmediatamente abajo de la columna 

y es un tanque de vidrio, tambi~n Q.V.F. de forma esf~rl 

ca, y tiene una capacidad de 50 litros de agua. el tan­

que de alimentaci6n de la fase dispersa es de material 

pl~stico PVC y forma rectangular, de 40.5 cm. de lado 

por 87 cm. de altura. 

Ambas fases son alimentadas a la torre por medio de 

dos bombas de material pl~stico Delrin, marca Desmo, ac­

cionadas por dos motores de 1/3 de H.P. marca lem. Parte 

de las líneas de la tubería son de PVC y parte de tube­

ría met~lica comercial. Como medidores de flujo se usan 

dos rot~metros con rangos de O a 10 litros por minuto, 

el de la fase contínua y de y de O a 80 gal/hr el de la 

fase dispersa. La línea de la fase dispersa cuenta ade­

m~s con dos filtros para gasolina. 

Para recibir los líquidos de salida de la torre se 

tienen 2 tanques acumuladores m~s. El de la fase cent!~ 

nua es un tanque cilíndrico de l~mina galvanizada y con 

dimensiones de 49.5 cm. de di~metro y 70.5 cm. de altura 

se encuentra colocado sobre un nivel superior al del tan 

que de alimentaci6n de ~sta misma fase contínua; ~ste 

tanque tiene una línea de comunicaci6n con el tanque de 

alimentaci6n y adem~s tiene una línea directa al drenaje. 

El tanque de salida de la fase dispersa es m~s bien una 
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adaptaci6n por medio de un garraf6n de polietileno de SO 

litros de capacidad. Por 6ltimo, se cuenta tambi~n con 

un sistema de ventilaci6n, con el fin de evitar vapores 

explosivos debido a la gasolina. 

Antes de empezar el trabajo experimental, se hizo u 

n~ limpieza general al equipo antes descrito, as! como 

tambi~n se pinto con esmalte la estructura tubular que 

soporta a la columna, las l!neas de tuber!a, los tanques 

acumuladores de los l!quidos de salida de la torre, los 

motores que accionan las bombas as! como tambi~n el sis­

tema de ventilaci6n. 
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Determinación Experimental de la Curva de Equilibrio 

La determinación de la curva de equilibrio, para el 

sistema ac~tico-gasolina-agua, no es posible hacerla por 

medio de relaciones tipo ley de Henry o Raoult por ejem­

plo, como es el caso de algunos sistemas en absorción de 

gases. 

A falta de datos en la literatura, la determinación 

d~ los datos de equilibrio, para el sistema de trabajo, 

se realiza en forma experimental siguiendo el . método pr~ 

puesto por Treybal (1). Para determinar los puntos soe­

bre la línea binodal, primero se prepara una mezcla a u­

na concentración predeterminada, con gasolina y agua, .é~ 

ta mezcla es heterogénea debido a que el agua y la gaso­

lina son inmiscibles en todas proporciones, y se ~ le agr~ 

ga poco a poco acético glacial hasta observar que las 2 

fases inmiscibles desaparecen y pasan a formar una sola 

fase homogénea. Conociendo la cantidad de acético agre­

gado y las cantidades de gasolina y agua en la solución 

heterogénea, se puede representar gráficamente el siste­

ma en un diagrama triangular. Repitiendo el experimento 

pero variando la concentración de la mezcla de agua y g~ 

salina se representan más puntos en el diagrama triangu­

lar y uniendo éstos puntos se obtiene la curva binodal. 

Una vez que se tiene la línea binodal, para determ,!, 
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nar una línea de unión, se prepara una mezcla de ac~tico 

gasolina-agua, hasta una concentración determinada. Es­

ta mezcla formará dos fases inmiscibles y separándolas 

µar medio de un embudo de separación se analiza la fase 

rica en gasolina µar un m~todo volum~trico, usando una 

solución d~cimo normal de sosa y azul de timol como indi 

cador. Por medio de la regla de la palanca se determina 

la concentración del ac~tico en la fase rica en agua. 

Para obtener otras líneas de unión se µarte de diferen-­

tes concentraciones de la mezcla gasolina-ac~tico-agua. 

Los resultados obtenidos en los experimentos efec-­

tuados en ~ste trabajo se muestran en las gráficas l y 2 

en coordenadas triangulares, . ~stos mismos resultados en 

forma de curva de distribución se muestran en la gráfica 

3 y µar ~ltimo de ~sta gráfica se obtienen los µuntos µ~ 

ra graficar la línea de equilibrio en t~rminos de rala -

cienes masa. 

Los µuntos obtenidos experimentalmente µara traz~r 

l~ curva binodal en las gráficas 1 y 2 son los siguien-­

tes: 

% ac~tico 

79.40 

83.00 

86.80 

% agua 

0.50 

3.37 

3.90 

56 

% gasolina 

20.10 

13.80 
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., .. 

% acético % agua % gas-0lina 

89.40 5.80 5.80 

86.80 9. 20 3. 90 

84.00 14.40 1.60 

76.90 20. 91 2.29 

64.50 33.30 l. 70 

53.00 6.50 o.so 

A s! mismo, los datos obtenidos experimentalmente 

para trazar la línea de uni6n son los siguientes: 

Fase rica en gasolina Fase rica en agua 

% acético % gaso~ina % acético % agua 

22. 20 77 .80 87.60 4.20 

12.10 87.90 83.50 13.oo 

9.00 91.00 80.00 17.50 

6.95 93.50 73.00 24.SO 

3.00 97.00 65.00 33.50 

2.00 98.00 48.SO 51.50 

.81 99.19 34.50 65.50 

.10 99.90 
17 ·ºº 83.00 

L6s puntos para trazar la curva de distribuci6n se 

obtienen de los datos anteriores: 

y 

.222 

.121 
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.876 

.835 



y X 

. 090 .BOOO 

.069 • 730 

.030 .650 

.020 .485 

.0081 .345 

.001 .017 

A concentraciones bajas de ac~tico, se consideran 

el agua y la gas~lina como elementos inertes, es decir 

no hay miscibilidad entre ellos, por lo tanto de la grá­

fica 3 se pueden tomar los puntos necesarios para trazar 

la gráfica 4 que nos dá la !!nea de equilibrio en fun -­

ci6n de relací6nes masa: 

y X 

o o 

0 . 001 o .198 

D.0025 0.33 

0.005 0.515 

0.0101 0.74 

· o.ri1s2 0.944 

o. 0'204 l. 22 

0.0256 1.5 

0.031 1.81 
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Determinaci6n Experimental de la Línea de Operaci6n 

La determinaci6n experimental de la línea de opere~~ 

ci6n y por consiguiente, el cálculo del número de unidades 

de transferencia, básicamente consiste en lo si guiente; se 

prepara la solución a refinar agregando ac. acético a la 

gasolina, µara dar aproximadamente una concentración del 

l ~ de acético. Se toma ~na muestra de ésta solución y se 

analiza por medio de un método volumétrico utilizando NaOH 

D.lN y azul de timol como indicador. En seguida se proce­

de a efectuar la extracción fijando un flujo en el rotáme­

tro de agua y ~ después se alimenta la fase a refinar cuidan 

do de que ést~ · flujo se encuentre por abajo del flujo de 

inundación. Al cabo de un cierto tiempo de operación y 

considerando que se ha llegado al régimen permanente se tE. 

man muestras en los flujos de salida de la torre y se pro­

cede a su análisis para determinar la concentración del a-

cético en éstos flujos. 

Conociendo las cuatro concentraciones en t~rminos de 

relaciones masa se grafica la línea de operación en un 

diagrama Y vs X (gráfica 4) y se calcula el NUT por medio 

de la ecuacion 44 y el coeficiente de transferencia de ma-

sa de acuerdo a las ecuaciones 41 y 42. 

A diferentes experimentos, variando los flujos de en-
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trada, es µasible observar la variación del coeficiont~ -

de transferencia de masa con respecto a la variaci6n de 

~stos gastos de entrada. El siguie~te ejemplo ilustra l a 

determinación de los coeficientes rl 8 tr a ns f e r e nciR de mas a . 

Al titular 10 ml. de una muestra .de oasolina de entra 

da a l a torre se gastaron -10.5 ml. de Na OH D.l N partiendo 

de solvente puro para efectuar l a e xtracción, se tomaron 

muestras de los flujos de salida de la torre y se titula-

ron, gast~ndose 0.3 ml. de NaOH en 10 ml. de fase rica e n 

gasolina y 2. 3 ml. de NaOH en 20 ml. de parte alícuota d FJ 

la fase rica en agua después de aforar 1000 ml. una mues.,, 

tra de 50 ml. Los flujos de entrada a la torre fueron de 

5.12 lt/min la fase rica en gasolina y líl gal/hr la fase 

rica en agua. Se quiere obtener el NUT y el coeficiente 

de transferencia de masa en ambas fases del sistema (refi-

nado y extracto). 

C~lculo de las concentraciones: 

X y 
o o 

./ 

La fórmula empleada es de acuerdo a 

la reacción entre el ac. acético y el 

Na OH 

CH3COOH + i~ aOH 

gramos(acet.)=V( NaDH) N( NaOH) eo(a cet) 

q (acet.) = lt•(gmol/lt)• 60 ~ / gm ol 

= ml X gmol/lD Oíl ml X sn o / qm ol 
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g (acet) = V (ml)NaOH x NNaOH x .06 
/ 

Para Yo 

g (acet.) = 10.5 X 0.1 X oP5 = D.0630 

Dividiendo entre la densidad del acético (1.05) ob-

tenemos los mililitros de acético: 

ml (acet.) = D.063 g/1.05 g/ml = .06 ml. 

Aquí cabe hacer una aclaraci6n respecto a las densi­

dades y m~s concretamente a vol6menes en líquidos. Para 

una mezcla ideal de líquidos, la suma de los vol6menes 

parciales ser~ igual al vol6men total de la mezcla. No 

es posible afirmar si el sistema acético-gasolina y acé-

tico-agua siguen una idealidad, sin embargo haciendo exp~ 

rimentos previos, se puede afirmar que los vol6menes en 

éste sistema son cantidades aditivas, y en todo caso la 

proporci6n del acético en el sistema es tan pequeña, que 

no tendría gran influencia en el resultado. 

Restando a los 10 ml. de muestra original los m1 . de 

acético se obtiene como resultado los ml. de gasolina pr~ 

santas en la muestra: 

ml (gasolina) = 10 - D.06 = 9.94 

A éste resultado se le multiplica por la densidad de 

la gasolina (0.72) para obtener gramos de gasolina y divl 

diendo los gramos de ac. acético entre los gramos de gas~ 

lina se tiene la concentraci6n deseada en términos de re-
/ 

laci6n masa: 
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g (gasolina) ·= 9.94 ml X 0.72 g/ml : 7.15 

Ya = 0.063/7.15 = o.OOBBl 

/ 
g (ac~tico) = 0.3 x 0.1 x 0.06 = 0.0018 

ml (acet.) = 0.0018/1.05 = 0.00171 

ml {gasa!.) = 10 - 0.00171 = 9.998 

g (gasol.) : 9.998 X 0.72 = 7.19 

Y1 = 0.0018/7.19 = 0.00025 

Para X0 la f6rmula empleada es: 

g (ac~tico) 

g (ac~tico) 

= V x N x eq x aforo/al!cuota 
0,óf> In 

: 2.3 X 0.1 X 0.6 X 100 ~ /. b : 

ml (ac~tico) = 0.69/1.05 = 0.657 ml 

Restando a la muestra original: 

ml de agua = 50 - 0.657 = 49.342 

g (agua) = 49.74 ml x 1 g/ml = 49.743 g 

X0 : 0.69/49.743 = 0.0139 

0.69 

En una amplificaci6n de la gráfica 4 se traza la li 
nea de operaci6n desde el µunto,Y 0 , X0 hasta el punto 

Y1, X1 y se obtienen Qe la gráfica los diferentes vale--

res de Y y y# y X y x# 

y 

0.00025 

0.002 

0.004 

o 

# y 

0.000025 

0.00005 
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X 

o 

o. 00 25 

0.005 

0.055 

o. 275 
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y y# X x# 

0.006 0.000055 0.0075 0.485 

0.0075 o.odoo6 0.01 0.565 

0.0088 D.000065 D.0139 D.63 

Obteniendo los valores de Y - y# y X - x# se tiene: 

y - y# X - x# 

0.00025 0.055 

D.001975 o. 27 25 

D.00395 0.375 

0.005945 o. 4775 

D.00744 D.555 

D.008735 D.6169 

El siguiente paso es tomar los recíprocos de ~stos 

resultados: 

1 / y - y# 1 / x#_ X 

4000 18.18 

506 3.669 

253 2.66 

168 2.094 

134 1.801 

114 1.623 

Para evaluar el NUT se puede hacer en forma gr~f ica 

6 en forma analítica por medio del m~todo de Simµson, to 
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mando una media aritm~tica entre un par de valores de 

l/Y-Y# y multipliparlos por la diferencia del par de va-

lores correspondientes de y, ~sto es para la fase del re 

finado, para la fase del extracto se toman 'los correspo!! 

dientes valores de 11x*-x y x. 

l/Y-Y# l/Y-Y#m X Y-Y = NUToR 

4000 / 2253 X 0.00175 = 3.49 

506 
/ _ _ 

379. 5 X 0.002 = 0.759 

253 
".'.'..... __ ~ 

210. 5 / X 0.002 = o. 421 
/ 

168 -- 151 X 0.0015 = 0.2265 / 
134 

/ 
124 X 0.0013 = o .162 

/ 
114 

5. 5077 

El n6mero de unidades de transferencia para la fase 

del refinado (NUTR) es 5.5077 

Para la fase del extracto: 

l/X#-x 11x*-x m X-X NUToE 

18.18 / 10.9245 X o. 00 25 = 0.02731 

3.669 - .. 3.1645 X 0.0025 = 0.00791 

2.66 . .:... ./ - 2.377 X 0.0025 = 0.00594 

2.094 ----;: l. 9475 X 0.0025 = 0 .00486 
/ 

/ 

1.801 7 l. 712 X 0.0039 = íl.006 6 7 
,. 

1.623 
0.052119 
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El n6mero de unidades de transferencia para la fase 

del extracto es 0.05269 

Para evaluar el coeficiente de transferencia de ma-. . 

sa 6nicamente se aplican ' las ecuaciones 41 y 42 

KEa = Ls / Z S x NUT 0 E 

KRa = Gs / Z S x NUT 0 R 
/ 

Z es la altura del empaque en la torre = 2.98 m 

S es la secci6n transversal de la torre = 0.0182 m2 

El valor de Gs lo obtenemos directamente del flujo 

de entrada multiplicando ~ste flujo por su densidad (a-­

prox.- o.725 kg/lt) y por la fracci6n masa de la gasoli~ 

na en ese flujo. 

De la ecuaci6n 14: 

Ya= yo I 1 + yo 

= .0088/1.0088 = 0.0087 

El % en masa es: Ac. Ac~tico ••••• .87% 

Gasolina ....... 99.13% 

Gs = 5.12 H X 0.725 kg X 60 min X 0.9913 = 220 kg 
min lt hr hr 

Por medio de la ecuaci6n 23 obtenemos el valor de 

Ls: 
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0.0088 - o.00025 
Ls = Gs = 1.2.'20 

X0 - X1 0.0139 - O 

Ls = 0.61 x 220 = 134 kg/hr 

Sustituyendo los valores de Ls y Gs evaluamos los 

valores del coeficiente de transferencia de masa en am-

bas fases, refinado y extracto. / 
220 X 5.5077 kg 

KRa = = 22461 
2.98 x 0.0182 hr m3 ~y 

134 X 0.05269 kg 
K[a = = 132.137 

2.98 X 0.0182 hr m3~ y 

Finalmente obtenemos el valor de la altura de la u-

nidad de transferencia aµlicando la ecuaci~n 45: 

220 
HoR = = 0.53 m 

22461 x 0.0182 

134 
H0 E = = 55.675 m 

132.137 X 0.0182 

Al cabo de 50 exµerimentos, variando los flujos de 

entrada a la torre se seleccionaron 20 consider~ndose 

los m~s regulares. Los resultados obtenidos se muestran 

en la tabla de la µ~gina siguiente. 
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Ls Gs Ls/gs K(a KRa 

g/seg g/seg 
g 

seg cm 3 A Y 

1.- 14~2 36.2 0.40 233 X 10-7 o. 00 206 

2.- 41.2 51.0 0.81 99.2 11 0.00540 

3.- 63.4 39.0 1.59 260. 11 0.00210 

4.- 59.0 28. 2 2.09 171. 11 0.00256 

5.- 108.0 42.0 2.60 500. 11 0.00500 

6.- 182.0 69.2 2.62 450. 11 o.oo3B6 

7.- 85.0 28.2 3.00 / 336. 11 0.00267 

B.- 37.7 61.0 0.61 336. 11 0.00623 

9.- 56. 3 57.0 0.99 248. 11 0.00442 

10.- 119. 5 64.7 1.85 400. 11 0.00444 

11.- 84.0 54.0 l. 52 314. 11 0.00548 

12.- 57.0 29.0 1.98 155. 11 o. 00216 

13.- 31.0 36.0 0.86 208. 11 0.00250 

14.- 53.2 41.4 l. 30 360. 11 0.00293 

15.- 32.5 45.0 º· 72 175. 11 0.00228 

16.- 27. 9 48.0 D.58 244. 11 o .00405 

17 ·º 37.4 so.o o.75 272. 11 0.00410 

18.- 35.7 54.0 0.66 235. " 0.00288 

19.- 49.0 61.5 o.so 278. 11 0.00464 

20.- 42.6 32.4 1.31 125. 11 0.00163 
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Resultados. 

De los 20 exµerimentos seleccionados, se µuede obse.!: 

var la variaci6n de los coeficientes con resµecto a los 

flujos de gasolina y agua. 

En la gr~fica 5 se relacionan los valores de KEa con 

los resµectivos valores de Ls y ajustando una recta por 

el m~todo de mínimos cuadrados, se obtiene el siguiente 

resultado: 

K[a = m L s + c 

De la gr~fica se observa que e = 138 x 10-7 (ordena­

da al origen) 

La µendiente de la línea es: 

Por lo tanto 

0.00004 0.00002 
m :::: 

120 - 30 

0.00002 
= = 2.22 X 10-7 

90 

KEa = 2.22 x 10-7 Ls .+ 138 x lo- 7 

Donde Ls es igual a g/seg y KEa es g/seg cm3 ,:_ Y. 

La misma relaci6n en otras unidades: 

KEa = D. 222 Ls + 49.68 

Ls = Kg/hr y K[a = 
hr m3 --' Y 

kg 
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En la gr~fica 6 se relacionan los valores del coefi 

ciente de transferencia de masa en la fase del refinado 

KRª• con los respectivos valores de Gs. Tambi~n ajustan 

do una recta por m!nimos cuadrados se tiene: 

De la gr~f ica 6 se obtiene la ordenada al origen i­

gual a D.0005, y la pendiente analítica igual a D.0000583 

por lo tanto: 

KRa = 0.0000583 Gs + 0.0005 

Las unidades de Gs son g/seg y las del coeficiente 

KRa son g de soluto transferido/seg cm3AY. 

Cambiando unidades obtenemos la siguiente relaci6n: 

KRa = 58.3 Gs + 1800 

Donde las unidades son: 

Kg 
Gs = y 

hr 
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Otras relaciones importantes se obtienen al grafi- -

car los valores de los coeficientes con el valor resµec-

tivo de Ls/gs. 

De la gráfica 7: 

Ls = m + c 
Gs 

La pendiente analítica es IT.0000034 y la ordenada 

al origen es 0.000024, por lo tanto: 

g 

seg cm3 6. Y 

O en otras unidades: 

Ls 
= 12.24 + 86.4 

Gs 

Kg 

hr m3 t:. Y 

De la gráfica 8 observamos: 

Ls 
= m c 

Gs 

La pendiente analítica de la recta es -0.000125 y 
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la ordenada al origen es 0.0038, por lo tanto: 

Ls = 0.0038 - 0.000125 
Gs 

g 

Y cambiando unidades: 

KRa = 13680 - 450 
Ls 

Gs 

kg 
KRa = 

hr m3 6Y 

Una 6ltima gr~fica importante es relacionar las ·a1-

turas totales de unidades de transferencia, con las alt~ 

ras individuales 6 de película, en una far~ similar a 

la de la ecuaci6n 35. 

L 
= H[ mG HR 

Donde H0 E es la altura equivalente a una unidad de 

transferencia total, en la fase del extracto, HE y HR las 

alturas. equivalentes a una unidad de transferencia de µ~ 

lÍcula, en la fase del extracto y el refinado resµectiv~ 

mente, y m es la mendiente de la línea de equilibrio del 

sistema. 

Tomando una µendiente media de 0.00808 y graf 
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H0 E contra L/mG, la ordenada al origen será HE y la µen­

diente analítica será · HR~ Los datos necesarios µara ob­

tener la gráfica 9 se muestran en la tabla de la página 

siguiente. 
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HoE L/mG H0 R 

1.- 34.09 49.5 o. 96 

2.- 227. 77 100. 24 0.51 

3.- 133.55 196. 78 1.02 

4.- 189.4 258.66 0.6 

5.- 118 .68 321. 78 0.46 

6.- 222.15 324.25 0.99 

7.- 138.67 371. 28 0.58 

8.- 61.64 75!49 0.53 

9.- 124. 91 122.52 0.7 

10.- 164.14 228. 96 0.8 

11.- 146. 98 188 .11 0.54 

12.- 20 2. o 5 245.04 0.73 

13.- 81.88 106.68 0.79 

14.- 81.19 160.89 o. 77 

15.- 102.04 89.10 1.08 

16.- 6 2. 82 71. 78 0.65 

17 .- 75.54 92.82 0.67 

18.- 83. 96 81.43 1.03 

19.- 96 .84 99. o. 72 

20.- 187.25 162.12 1.09 

De la gráfica 9 H[ = 68 y la pendiente analítica es 

0.333 que será igual a HR, por lo tanto: 

H0 E = H[ + 
L 

HG 
m G 
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L 
= 68 + .333 

m G 

y 

m G H0 R = o. 333 + 68 
L 
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CONCLUSIONES 

De la gráfica 9 se obtiene la primer importante con 

clusi6n, HR es aproximadamente igual a H0 R, a diferencia 

de los valores de HE y H0 E que difieren en mucho su va-­

lar, por lo tanto KRa será aproximadamente a kRa y se 

llega a la conclusión de que la fase del refinado es la 

que controla el fenómeno y para propósitos de diseño, la 

ecuación 41 es la que debería usarse. 

De la gráfica 7 se observa que los valores de K[a 

con respecto al valor de Lg/Gs tienen una ligera tenden-

cia a aumentar. De la gráfica 8 se puede considerar el 

valor de KRa casi constante con r esp ecto al valor de 

Ls/Gs , se observa una li gera tendencia a disminuír el va 

lor del coeficiente, s~n embargo no influye en gran par­

te el valor del Ls /Gs en el valor de l coeficiente de ~--

transferencia. 

S i la resistencia princip a l a l a transfer e nci a de 

masa se encuentra en la fase del refinado, entonces l a 

correlaci6n más importante obtenida en •ste trabajo e s 

l a de la gráfica 6, donde la relaci6n entre el coeficien 
/ 

te de transferencia de masa y el valor de Gs está dad a 

por la ecuación: 

KRa = ~8.3 Gs + 1800 
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Donde Gs está dado en kg por hora y el coeficiente 

en kg de soluto transferidos por hr, por metro cúbi~o y 

por diferencia de concentraciones en t~rminos de rela-­

ción masa. 

Respecto a la operaci!n del equipo, los experimen­

tos fueron sumamente limitados por el fenómeno de inun­

dación no pudi~ndose lograr flujos mayores, con el fin 

de evitar éste fenómeno, como consecuencia la pe ndiente 

de la l!nea de op e ración en la mayor!a de lo s e xp e rimen 

tos tuvo una tendencia vertical con respecto a l a l!nea 

de equilibrio. Sin embarg o no deja de sentirse satisfa 

cción con los r esultados obtenidos en éste trabajo, as ! 

como también por el interés puesto por los alum nos de 

Ingeniería Química que realiz a ron la práctica de extrae 

ción l!quido-l!quido, práctica que fué propuesta para 

efectuarse durante el primer semestre de 1974, basándose 

e n éste trabajo. 
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APLICACIONES 

Diseño de una Práctica de Laboratorio 

En las siguientes i2 hojas se encuentra el diseño 

de la práctica para extracción líquido-líquido, que como 

anteriormente se dijo, se basó en éste trabajo de tesis. 

Esta práctica s e efectuó durante el primer semestre de 

1974 obteniéndose resultados satisfactorios µor µarte de 

los alumnos. Sin embargo es µasible mejorar la µráctica 

acoplándola con la µráctica de inundación, basada en la 

t e sis del In g . Raúl Vera LÓµez, de modo qu e los alumnos 

basándose e n lo s resultados obteni dos en ésta práctica, 

obten ga n sus p ro pios flujos de trab a jo para efectuar la 

práctica de extracción l!quido-l!quido y los resultados 

obtenidos en ésta p ráctica relaciona rlos con los resulta 

dos obtenido s en ésta tesis, µor medio de s us ecuaciones. 
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COLUMNA EMPACADA I I I 

EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO 

La separac ión de los constituyentes de una mezcla líquida, es un problema 
muy común en Ingeniería Química. La extracción líouido-líquido llamada también 
extracción por disolvente es una de la s operac iones unitarias usada ~ por la 
Ingeniería Quíffiica para separar los componentes de una solución, aprovechando 
la distribución desigual en el equilibrio de los componentes que han de sepa­
rarse entre dos fases líquidas mutuamente insolubles. 

Las aplicaciones más importantes de la extracción por solvente, incluye la re f i ­
nación del petróleo, purificación de vitaminas y antibi6ticos y refinación de 
aceites vegetales . Otra operación unitaria que compite con la extracción, es 
la destilación y elegir entre una y otra operación depende de distintos factores 
como la naturaleza química de las sustancias que han de separarse así como tam­
bién sus prop iedades físicas, por ejemplo si han de separarse dos líquidos que 
tienen un punto de ebullición muy distante, la destilación ser ía lo más adecua­
do, pero si ambos líquidos tienen un punto de ebullición muy semejante entonces 
sería más conveniente separarlo s por extracción . El aspecto económico es el 
factor más importante para elegir entre una operación y otra. 

El equipo usado en extracción líquido-líquido es muy variable, pero afortunada­
mente podemos cl as i fi carlo de acuerdo a sus características de construcción y 
operación . 

I. Equipos de etapa simple. 
a.- Mezcladores-sedimentadores 

horizontale s 
verticales 

b.- Columna de platos sin agitación mecánica: 
columna de platos perforados 
columnas de ta pas de burbujeo 
columnas de pl ? ·os en cascada 

II. Extractores de contacto di fe rencial . 



a . - Columnas de separac1on por gravedad, no mecánicas 

columnas de pulverización 
columnas de platos con baffles 
columnas empacadas 

b.- Columnas de separación por gravedad, mecánicas 
extractores de disco rotator io 
columnas pulsadas 

c.- Columnas de separación por centrifugación mecán i ca 
extractor Podbielniak 
extractor luwuesta 

2. 

En general para seleccionar un extractor en particular para una separación dada.se 
deberá emplear la experiencia; los costos de mantenimiento, instalación y opera­
ción deberán ser estimados para un extractor dado . 

1 Llqu1 do l i gero t Liquido l igero 

Lfqu 1do peu do .-.,. 

Liquido peudo 

Lh~u1do pesado 

L 1qul do 1 iqero ___,. 

L1qu1dol19erod1 sperso L fr¡uido peado di sperso 

E J r R " {. e 1 o N 

Para propósitos de la práctica s~ t iene instalada una columna empacada, por lo 
tanto las consideraciones básicas que se hacen son para aplicar a este equipo . 

La separación de una mezcla por extracci ón líquido-líquido requiere que los con-



3. 

tribuyentes tengan diferente solubilidad relativa en dos solvente líquidos 

inmiscibles o parcialmente inmiscibles. La relación de las concentraciones de 
una sustancia en particular (soluto) disuelta en dos fases líquiqa coexistentes 
en el equilibrio es llamada el coeficiente de distribución. 

Donde Ya y xa son las concentraciones del soluto A en las fases conjugadas. Por 
convención la fase y es en donde el soluto princj pal es preferencialmente soluble, 
por lo tanto es necesario que el coeficiente de d{stribución para el soluto A sea 
mayor que la unidad para poder llevar a cabo el proceso. 

La operación implica una transferencia de masa. Cuando un sistema se encuentra 
alejado del equilibrio, el sistema tenderé a éste. Cuando la transferencia neta 
de masa sea igual a cero, entonces se alcanzará el equilibrio. 

Para un si.stema ternario como el del laboratodo, y de acuerdo con la regla de 
las fases de Gibbs tenemos: 

f = c - p + 2 = 3 - 2 + 2 = 3 

Esto nos indica que podemos fijar 3 variables para poder establecer nuestro 
equilibrio, y las demás variables dependerán de las que hayamos fijado. Las va­
riables en extracción líquido-líquido son la presión, la temperatura y las compo­
siciones en ambas fases líquidas inmiscibles. Las operaciones de extracción se 
efect úan a presión y temperatura constante, por lo tanto si fijamos la tercer 
var i ab 1 e, .. nuestro sistema quedará determinado. 

Nuestro equilibrio lo podemos representar en un diagrama y contra x; donde y 
sería la concentración en fracción masa en una fase y x la concentración en masa 
en la otra fase, también podemos representar el equilibrio, en un sistema Y con­
tra X donde Y sería la concentración en una fase, pero en función de relación 
masa (masa de sol uta entre masa de no soluto), y X de la misma forma en la otra 
fase conjugada. 



.Y 
y L. de cq. 

X 
X 

4 . 

La línea que nos representa el equilibrio se obtiene generalmente de datos ex­
perimentales. Es decir los puntos para trazar la línea de equilibrio, deberán 
ser puntos obtenidos netamente por experimentación. 

La relación de los flujos de una fase a otra se puede representar por medio de 
otra línea, llamada línea de operación y para trazar esta línea, es necesario 
recurrir a un balance de materiales. 

En la práctica a efectuar, el sistema es el de gasolina, ácido acético y agua 
y para efectuar el balance de materiales, es necesario hacer ciertas definicio­
nes. 

El objeto de la operación es extraer el ácido acético (soluto) contenido en una 
gasolina, por medio de agua (solvente). La fase rica en gasolina la denominare­
mos refinado, y la fase rica en agua la denominaremos extracto, con nomenclatura 
de G para el refinado y de L para el extracto. Tarrbién es neces io establecer 
una cierta nomenclatura para las concentraciones de acético en ambas fases; 
denominaremos y la concentración de acético en el refinado y x la concentración 
de acético en el extracto. 

Como anterionnente se dijo las concentraciones también las pode~os poner en 
función de relación masa, que como se definió anteriormente es la relación de 
la masa del soluto a la masa del no soluto. De acuerdo con esto para la fase 
de refinado: 

~ 
'1 acet 

~ ttcet 4- ~ CJCt':. 
1 -- .. 

Y y3: oi 

'! 
'1 Q.cet ~ 

= 
1- ~ acet \ -lj 



Y lo mismo para el extracto: 
)( acet '/...:. 
X~u~ 

')(~cet ?( 
X= = 

\ - )(. ac:et \ - ~ 

5. 

Una vez hechas las definiciones. se procede a efectuar el balance de masa de 
acuerdo al siguiente diagrama: 

Para una operaci6n a contracorriente: 
Ba l anee total: 

L, + Go = G, + Lo ( il 

Balance parcial: 
Agua: Ls = L1 ( \ - X1) = Lo ( \ - )(º) . . . . (%) 

Donde Ls es agua libre de acético 

Gasolina: G G ( u ) 6 ( 1 lt ) s .:. . o 1- -.o = 1 - 7' (3) 
Acético 

. . (~) 



6. 

pero como 

.X : -\-')( 
la ecuaci6n 7 se transforma a 

Lc¡.X, +Gs'Yo = Gs )', + L~ Xo ... (8) 

despejando 

. . . {q) 

.h?. 
Gs 

'fo - '{. 
::. 

::xo- -x, (to) 

Esta ecuaci6n nos representa la pendiente de una lfnea que para el caso viene 
siendo la pendiente de la lfnea de operaci6n en un diagrama Y contra X. Es 
pendiente es constante y entonces la lfnea de operaci6n es una lfnea recta 

y L fnea de 
• equilibrio 

Fig. 2 

De la gráfica se observa que hay valores lfmites para esta relaci6n de Ls/Gs. De 

acuerdo con el Ls/Gs min se establece el Ls/Gs de operaci6n y aquf el aspecto 
económico influye en gran parte. 

Para el cálculo del equipo es necesario combinar las ecuaciones de balance de 
masa y las ecuaciones de transferencia de masa. 

La altura del aparato influye directamente en el grado de extracción. El método 
para dise~ar equipo de contacto contfnuo es semejante al procedimiento seguido 
para los procesos de absorci6n y destilaci6n. Implica el cálculo del número de 
etapas ideales o te6ricas ( n) y la multiplicaci6n den por un factor, el equi­
valente de altura de una etapa te6rica EAET 



H = nEAET 
donde H es la altura de la torre. 

7. 

Aplicando la teoría de transporte y el concepto de la doble capa, la extracci6n 
líquido-liquido es un ejemplo de transferencia de masa molecular que ocurre 
cuando una frontera de el sistema es penneable únicamente un tipo de componente 
(para nuestro caso). Entonces si no hay movimiento neto del otro componente 
asociado, se dice que es estacionario. Otros procesos de transferencia de masa 

' . 
ocurren simultáneamente tales como la difusión desde el lecho de la fase hasta 
la interfase. Entonces si la velocidad de transferencia de masa es proporcional 
a una fuerza directora tenemos: 

Vel de transf = Ky A ( Y - v*f 
donde Ky es la constante de proporcionalidad llamada coeficiente de transferencia 
de masa, A es el área interfacial, y Y - y#es la fuerza directora, en donde y# 
es la concentración en el equilibrio, expresada en relación masa. Las unidades 
de Ky , serfan masa de soluto transferido por hr, por área interfacial por 
delta Y. 

En cierto tipo de equipo, el área de transferencia, es una cantidad que se puede 
medir o calcular muy fácilmente, pero en nuestro caso o como en la mayoría de 
los equipos esto no es posible. De tal manera que tenemos que utilizar un 
coeficiente volumétrico, por lo que tenemos que introducir un nuevo término que 
denominaremos a, definida como área interfacial por volumen diferencial de la 
torre (SdZ). la ecuación se transfonna a: 

vel de transf = Kya S (Y-Y#) dZ = masa de soluto transferido por hora 
donde las unidades son: 

Kya masa de soluto transferido 
hr m3 !J.Y 

S = m2 (área seccional de la torre) 
Z = m (altura de la torre) 

De acuerdo al balance de materia: 

para una cierta diferencial de 
altura tenemos: 

Gs dY = ls dX 
y como la velocidad de trans+­
ferencia = d G y = Gs d (y/l-y) 

= Gs dY 



' 

combinando las dos ecuaciones: 
Gs dY = Kya s (v-v#) dZ 

despejando la altura tenemos : 
dZ = Gs dY 

Kya S rr:Y#) 

integrando: 

\

'lo dy 

'I, (X'- X) 

8. 

Esta es la ecuación que se aplica para el caso en que la fase de refinado fuera 
la que controlara. Si la fase en el extracto controlara se llegaría a una 
ecuación similar: 

z= 
Ls 

kJ1.aS 

El equipo que se encuentra instalado e~ el laboratorio de Ingeniería Química 
para efectuar la práctica es una columna empacada que consta de 13 carretes de 
vidrio, de 6" de diámetro, con 12" de altura. El empaque es de anillos rasching 
de vidrio de 3/8 de pulgadas, éstos forman el cuerpo de la torre. En los extremos 
del cuerpo hay dos placas perforadas en canal, la del fondo sirve como soporte 
del empaque y la del domo como distribuidor. En la cúspide de la torre se en­
cuentra una válvula de venteo (V-6) con el fin de evitar vapores explosivos en 
el interio~ de la torre. 

Como equipo adicional hay un tanque de alimentación (T-1) para el líquido pesado 
(agua) que constituye el extracto o tant>ién la fase contfnua. Otro tanque de ali ­
mentación (T-II) para la fase dispersa (gasolina) dos bont>as de alimentación B-1 
y B-2 para la fase continua y la fase dispersa respectivamente. Dos rotámetros 
R-1 y R-2 para medir los gastos de la fase continua y la fase dispersa respecti­
vamente. Dos válvulas en las líneas de recirculación, V-1 y V-2, para fijar los 
gastos de trabajo en R-1 y R-2. Dos tanques receptores, T-III y T-IV, para la 
fase pesada y la fase ligera respectivamente . La línea de alimentación del líquido 
ligero tiene-dos filtros de gasolina F-1 y F-2 para usar cualquier de ellos. La 
línea de salida del líquido pesado contiene una válvula, V-14, con el fin de regu-



9. 

lar la interfase. El sistema contiene ademls una serie de válvulas que se pueden 

apreciar en el diagrama de flujo . 

Líquido 
pesado 

u-1 

8-1 

DIAGRAMA DE FLUJO 

u-6 

u-1 

R-2 

T-II 

B-2 

u-15 

T-IV 

Líquido 
ligero 



10. 

El objetivo de esta práctica es detenninar el número de unidades de transferen­
cia, así como también el coeficiente total de transferencia de masa. 

Los pasos a seguir son : 

l. Llenar T-1 con agua, por medio de T-3 y V-3 permaneciendo V-5 cerrada. 
2. Asegurarse de que T-11 contenga lfquido ligero suficiente para poder llevar 

a cabo la operación (aprox. 3/4 partes del tanque. 
3. Agregar ácido acético a T-11 de acuerdo a la cantidad que detennine el 

maestro instructor. Determinar la concentración de acético en este tanque. 
4 . .A.bril V-6. 
5. Asegurarse de que T-111 y T-IV estén completamente vacfos. 
6. V-1, V-2, V-15 y V-7 6 V-8 deberán estar completamente abiertas. V-12, 

V-13, V-3, V-5, V-14, V-10, V-11, V-7 6 V-8, V-9 y V-4 deberán estar cerradas. 
7. Prender el ventilador. 
8. Prender B-1 y abrir V-12. 
9. Por medio de V-1 fijar un gasto en R-1 de acuerdo al instructor. 
10. Cuando el agua haya rebasado aproximadamente 2/3 partes de la columna, prender 

B-2 y abrir V-10 ó V-11 y por medio de V-2 fijar un gasto en R-2 de acuerdo 
al maestro instructor. 

11. Por medio de V-14 regular la interfase gasolina-agua tratando de que toda 
la gasolina tratada pase a T-IV. 

12. La operación de extracción se dará por concluida cuando T-1 6 T-11 estén a 
punto de vaciarse, por lo que se procederá a parar el equipo. 

13. Al mismo tiempo cerrar V-12 y abril V-1, cerrar V-10 6 V-11 (depende de cuál 
se esté usando) y abrir V-2. 

14. Parar B-1 y B-2. 
15 . Tomar muestras de T-111 y T-IV y determinar la concentración de acético en 

ambos casos. 
16. Pasar el líquido ligero de T-VI a T-11. 
17. Limpieza del equipo dejando todo en perfecto orden a opción del maestro, 

vaciar T-111 o pasar el líquido de nuevo a T-1. 

La detenninación de las concentraciones de acético se harán por un método volumé­
trico, titulando con sosa 0.1 N usando fenoltaleina como indicador o azul de 
timol. 



11 . 

Fórmula: 

N li•O" X \JNaO\-\ X. equivalente de ácido acético 

Una vez con las cuatro concentraciones ya determinadas, se calcula el número 
de unidades de transferencia y el coeficiente de transferencia de masa de 
acuerdo con las ecuaciones descritas anteriormente. 

mgdpp. 



NO MENCLl\TURI\ 

X = Fracci6n masa del sol u to en la fase del extracto 

y = Fracci6n masa del salute en la fase del refinado 

X = Relaci6n masa en la fase del extracto (kg ac~tico/kg 

de agua) 

y = Relaci6n masa en la fa sé del refinado (kg ac~tico/kg 

de gasolina) 

F = Número de grados de libertad 

e = Número de componentes en un sistema 

p = Número de fases presentes en un sistema 

L = Flujo en masa de la fase del extracto (kg/hr) 

G = Gasto en masa de la fase del extracto (kg/hr) 

Ls = Flujo en masa del solvente (agua) (kg/hr) 

Gs = Gasto en masa de gasolina (kg/hr) 

R = Fase del refinado 

E = Fase del extracto 

A = A rea transversal a la direcci6n de la transferencia 

de masa (m2) 

7. = l\ltur-a del empaque en la columna (m) 

s = Secci6n transversal de la torre (m2) 

kRa = Coeficiente individual 6 de película de transfere_12 

cia de masa en la fase del refinado (kg/hr m3 t, y) 

k[a = Coeficiente individual de transferencia de masa en 

la fase del extracto (kg/hr m3 L Y) 

KRa = Coeficiente total de transferencia de masa en la 

99 



fase del refinado (kg/hr m3 ~ Y) / 

KEa = Coeficiente global de transferencia de masa en la 

fase del extracto (kg/hr m3 L Y) 

H0 E = Altura global equivalente a una unidad de transfe­

rencia de masa en la fase del extracto (m) 

HoA = Altura global equivalente a una unidad de transfe­

rencia en la fase del refinado 

HE = Altura individual 6 de película equivalente a la al 

tura de una unidad de transferencia en la fase del 

extracto (m) 

HR = Altura individual equivalente a la altura de una u­

nidad de transferencia en la fase del refinado (m) 

NUT: N6mero de unidades de transferencia 

m = Pendiente de la línea de equilibrio 

m = Pendiente analítica de una recta 

x# = Relaci6n masa en el equilibrio en la fase del ex-­

tracto (kg de acético/kg de agua) 

y# = Relaci6n masa en el equilibrio en la fase del refi­

nado (kg de acético/kg de gasolina) 

xi= Fracci6n masa del soluto en la interfase (ext.) 

Yi = Fracci6n masa del soluto en la interfase (ref.) 
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