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INTRODUCCION

Las operaciones unitarias son fundamentales en Inge-
nierfa Qufmica. El concepto de operacidn unitaria con-
siste en dividir un proceso qufmico en una serie de eta-
pas 6 pasos., Estos pasos.son los que se pueden encontrar
en casi todos los procesos, los pasos u operaciones tie-

nen los mismos principios y técnicas en comdn.

Por lo general se define como operacién unitaria a
procesos en los cuales solo existen cambios fisicos. Las
operaciones unitarias bdsicamente incluyen flujo de fluf-
dos, intercambio de calor y operaciones de transferencia

de masa.

La separacién de los constituyentes de una mezcla es
un problema muy comdn en procesos qufmicos., Si un mate-
rial es un sélido, la filtracién & la centrifugacidn se-
rfa la respuesta. Cuando la mezcla es homogénea, la res- .
puesta serfa la creacifn & introduccién de una sequnda
fase, la destilacién serfa lo mas comin, una alternativa

muy Gtil serfa la extraccidn por medio de un solvents,

Sin embargo pese a que la extraccidn tiene una gran
aplicacién industrial, aplicaciones en las que se inclu-

ye la refinacién del petr8leo, purificacidn de vitaminas



y antibidticos y refinacién de aceites vegetales, consi-
dero que no se le ha puesto demasiado interds en cuanto
a su snsefianza en nuestra Facultad; debido a ésto, el
trabajo efectuado sobre de ésta tesis estd enfocado a un
estudio detallado sobre la extraccién 1fquido-1{quido,
estudio que estd basado en la experimentacidén sobre un
caso particular de la extraccién 1fq-1fq como lo es la

extraccién a flujo contf{nuo a contracorrients.

Este trabajo comprende dos partes principalmente, la
primera de sllas corresponde a la parte teériéa, desde
generalidades sobre la extraccién 1{quido-1fquido, as{
como las scuaciones bdsicas de transferencia de masa,
hasta el cdlculo de equipo para éste proceso. La segunda
parte corresponde a la parte experimental, ddndose un fn=
forme sobre los experimentos hechos para lograr el obje=-
tivo de ésta tesis, terminando con el disefio de una prﬁc-
tica de laboratorio con el objeto de que los alumnos de
Ingenierfa Qufmica puedan entender mejor el proceso de
extraccidn y asf mismo vean la similaridad con otras o-
peraciones unitarias de transferencia de masa tales como
absorcién de gases, extraccién sélido-1fquido & lixivia-

cién, y adn destilacién,



CAPITULOD I
GENERALIDADES

Definicibn.- La extraccién 1fquido-1fquido es uno de
los mds importantes procesos de transferencia de masa u-
sados por los Ingenieros Qufmicos, para separar los com=
ponentes de una mezcla de lfquidos, aprovechando su dis-
tribucién desigual entre dos 1fquidos mutuamente insolu-
bles. Este proceso de extraccidn es un ejemplo de trans-
ferencia de masa molecular, que ocurre cuando una fonte-
ra del sistema, es permeable Gnicaments a un tipo de com=
ponente (en el caso mds 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 extraccién 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 Unicamente, (en rsalidad el heptano tiene una solu-
bilidad despreciable en DEG); por lo tanto el benceno se
difunde desde la masa del heptano, a través del heptano
estacionario hasta la interfase lfquido-lfquido, donde
es absorvido por el DEG, en éste proceso no hay transfe-

rencia neta del heptano,

Los sistemas usados en extraccién l1fquido-1fquido



pueden ser divididos en dos grandes categorfas, una en
que la transferencia de masa ocurre debido a diferencias
puramente ffsicas en solubilidad, otra categorfa en la
que los cambios quImieos ayudan a la transferencia del
‘material, En la primera categorfa podemos inclufr 1la
extraccidn de solutos orgdnicos. con solventes orgénicos

y en la segunda categorfa aquellos de metalurgia extrac-
tiva, como por sjemplo el procesamiento de uranio y otros

metales y minerales y la separacifn de tierras raras.

Representacién Gréfica.—iyas operacioneé comercia-
}Eg mds importantes de extraccién incluyen sistemas con
mds de dos componentes., Los sistemas ternarios, por e-
jemplo, en los cudles una mezcla de dos componentes que
denominaremos A y G los separamos por medio da un sol--
vente S, son de los mds frecuentes. Debido a que el
sistema en estudio es un sistema ternario, es convenien-
te hacer una representacién grdfica de éstos sistemas, y

para ello se hace uso de un tridngulo equildtero &8 de un

tridngulo rectdngulo,

En un tridngulo equildtero los tres componentes pu-
ros A, G y S se representan en los vértices del triéngﬁ-
lo, de tal manera que cualquier punto que esté sobre
cualquiera de las lfneas que unen a &stos vértices, nos

representa una mezcla binaria, cuyos componentes son los



que se colocan en los vdrtices § los extremos de esa 1li-
nea. Asf mismo cualquier punto que esté dentro del
tridngulo nos rapraseﬁta una mezcla ternaria cuya compo-
sicién podemos lser fécilmente del mismo diagrama. Por
ejemplo de la figura 1, los vértices A, G y S nos repre-
sentan los comppnentas pufos A, G y S respectivaments,

La 1fnea GA nos d4 la concentracién del componente A, la
1fnea AS la concentracién de S y la 1fnea SG la concen-
tracibén de G, También sobre la 1fnea GA podemos obtener
la concentracién de G con sélo restar a 100 la concentra-
cién de A, igualmente para la concentracién de A sobre

la lfnea AS, E1 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 §
y el punto j representa 20% de S y 80% de A. E1l punto k
representa una mezcla ternaria cuya composicién es de 40%

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




Es interesante hacer notar también que si mezclamos
dos mezclas diferentes, sl punto que nos representa nues-
tra nueva solucidn se encuentra sobre la lfnsa que une
los dos puntos de mezclas originales. Por ejemplo, en la
figura 2, el punto Mm representa el punto de solucifn fi-
nal, al mezclar las soluciones originales My y M,, Este
punto Mm quedard mds cerca & mids lejos de M; & M depen-
diendo de la proporcidn en que se afiadan &stas dos solu-

ciones originalss.,

De acuerdo con la figura 3 y haciendo un balance to-

tal de materiales tenemos:

MI — ml + mz = Mm oooooto.o-ooo(l)

—>
M Mm También haciendo un balance
2

fige 3 parcial de materiales, para el
componente A, tenemos:
ML XAy # M2 XAy = MM XA ceeeecsecoscocsees(2)
Donde xAl es la concentracién del componente A en la
solucién 1, Xp, ©8 la concentracién del mismo componente
en la solucién 2 y XAn ©s la concentracién en la mezcla
final,.
De (1) M = Mm - My T T TR P (1)
Sustituyendo (3) en (2):

(mm - m2) XAl + M2 XA2 = Mm XAm oc.o-.o-uooo-oo(a)

Mm xAl i mz xAl + mz xAz = Mm xAm oooougo..ooco(S)

10



m2 (XAZ -, xnl) = mm (XAm - xAl) ooo.ou.oooonooo(ﬁ)

M2 XAn = XAy (7)
- 00 00 000000 ORRORNOIEOIOEOIEOIEPOIEOLEOINPIDS

Mm XAy = XAy

La ecuacibn (7) se puede ilustrar por medio de una
1inea recta, donde la longitud total de &sta representa
la cantidad total de Mm., Colocando las concentracionss
xAl y XAZ en los extremos de la lfnea y xAm sobre cual=-

quier punto sobre de ésta, tenemos:

.
fig. 4

La distancia xAm - xAz representa la cantidad de Ml
y la distancia de x“l = XAn representa la cantidad de M,
de tal manera que:
segmento M3 XAm = XA

segmento Mp XAy = XA

cevsssscssee(?)

De la misma manera como se representa la ecuacién
(7) se pueden representar u obtener otro tipo de rela-
ciones tales como la relacién de M} a My y también M; a
Mo.
ml XA = Xp
L 2 uolooooooocooooooo(a-a)

Mm XAl - XA2

11



E = M cosescccssscssssess(Beb)
Mo XAy = XAp
Este procedimiente es comunmente denominado como re-
gla de la palanca y es sumamente Gtil para cuestiones de
cdlculo, no sélo en operaciones de extraccién, sino que

también en otras operaciones, tales como destilacién

flash 6 autoevaporacién y destilacién binaria,

Los sistemas ternarios también se suelen representar
en un triéngulo-recténgulo, colocando las concentracionss
del componente A sobre el lado vertical, y las concentra=-
ciones del componente S sobre el lado horizontal.

100 ©
OA lo

fig. 5
°/0 A

100°/6 S

°/0 S
El vértice del 4ngulo recto nos representa el com-
ponente G puro, En éste tipo de diagramas, las lecturas
de las concentraciones de los componentes se hace en for=-
ma mucho mds fécil que en coordenadas triangulares equi-

l4teras , Por ejemplo en la figura 6, el punto h repre-

12



senta una mezcla de A, G y S cuya composicidn es 30% de
A, 30% de S y la concentracién de G serfa la diferencia
de 100% & sea el 40%. La regla de la palanca también se

aplica en &ste tipo de diagramas,

fig., 6

50°/0

Equilibrio.- La extraccién lfquido-1fquido es un fs=
némeno de transferencia de masa, cuando la transferencia
neta de masa sea igual a cero, el sistema se encontrard
en el equilibrio., De acuerdo con la regla de las fases
de Gibbs:

F2C=Pe 2 covesoscscscoccesssscsncsssse(9)

Dénde C es el ndmero de componentes dai sistema y P
el ndmero de fases presentes, F es el ndmero de variables
intensivas que pueden variarse independientemente, llamén-
dosele a ésto como ndmero de grados de libertad., Para un
sistema ternario el ndmero de grados de libertad serd i-

gual a 5 menos el nimero de fases presentes., Respecto a

13



éste ndmero de fases presentes en un sistema ternario,
existen varios casos: si los tres componentes se mez --
clan en todas proporciones, con formacidn de soluciones
homogéneas, el sistema carece qe importancia para la ex -
traccidn en fase lfquida. Los casos de importancia que
existen en extraccién 1iquido-1fquido son:

Tipo I: Formacién de un par de lf{quidos parcialmente
solubles,

Tipo II: Formacién de 2 pares de lfquidos parcial --
mente solubles.

Tipo III: Formacién de 3 pares de 1fquidos parcial-
mente solubles.

Tipo IV: Formacidn de fases sélidas.

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 presidn, la tempsra=-
tura y cualquiera de las dos concentraciones del soluto
en las fases conjugadas, nuestro sistema quedard deter--

minado en el equilibrio.

Este primer tipo de sistemas con formacidn de un par
de 1fquidos 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 solucidn ho--

mogénea en una sola fase 1fiquida, y cualquier punto que

14



esté situado abajo de la misma curva, representa un sis-

tema ternario formando dos liquidos inmiscibles.

De la fiqura 7 se observa que los componentes 1fqui-
dos A y G, son miscibles en todas proporciones, asf{ mis-
mo también los componsntes.lfquidos Ay S. Los 1fquidos

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

presentan las soluciones saturadas en el sistema binario.
La 1inea isoterma DRPEH llamada también curva de solubi-
lidad 6 curva binodal, representa el equilibrio entre dos
fases lfquidas. El punto M indica una mezcla de A, G y
S, formando dos capas liquidas mutuamente insolubles, La
composicién de ambas capas puede determinarsé por medio
de los puntos R yrE. El punto M de acuerdo con la regla
de la palanca, quedard exactamente, sobre 1la linea que
une los puntos Ry E, a 8sta 1fnea se le denomina 1fnea

de unién.

15



También es interesante hacer notar cierta nomencla-
tura, para un sistema ternario en extraccién, un soluto
A disuslto en un 1fquido G y con composicién determinada
por el punto B, se extrae afadiendo un solvente puro S,
La composicién de la mezcla resultante, de acuerdo con
la regla de la palanca, estd determinada por el punto M,
f{sicamente ésta mezcla resultante estd comprendida por
dos capas mutuamente insolubles. A la capa rica sn 1{-
quido G se le denomina refinado, y su composicién esté
determinada por el punto R, a la capa rica en solvente §,
se le denomina extracto y su composicién estd determina-

da por el punto E, (fig.8)

fig. 8

Para cualquier sitema en particular, la pendiente de
la 1fnea de unién RE, estd determinada por la distribu--
cién desigual en el equilibrio del soluto A en dos lfqui-
dos mutuamente insolubles G y S, Esta lfnea de unién de-

be ser determinada experimentalmente, sin embargo, en el

16



4rea de hetereogenidad no nada mds existe una linea de

unién sino que pueden existir tantas como podamos trazar
en ésta 4rea, generalmente la pendiente de dos diferen-
tes 1fneas de unidn no es la misma, &sto es debido a que
la pendiente cambia al cambiaf la distribucidn del solu-
to con la concentracién del mismo en el sistema. S5Si se

obtienen experimentalmente 3 & 4 lf{neas de unién, se pue

den obtener las demds por medio de mé&todos existentes.

Uno de ellos se ilustra en la figura 9, las lineas
RE, R'E', R"E", son conocidas de antemano ya sea por me=-
dio de datos experimentales 8 recurriendo a 1la litera--
tura para un sistema ya reportado. Se trazan lineas RG,
R'G', R"G", y II' paralelas a la linea AS; también se tra
zan lineas EF, E'F', E"F" y JJ', paralelas a la lfnea AG. .
En 8l cruce de cada par de éstas lfneas, se localizan los
puntos H, H', H" y H'", uniendo &stos puntos se traza una
1{nea de interconexidn de l{neas de unidn., Al interpolar
ésta 1fnea 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 tisenen idéntica composicién
Para trazar nuevas lfneas de unién lo que se hace es se-
guir un procedimiento similar, pero invertido, por ejem-
plo, del punto o, se traza una paralela a la linea AS vy
otra paralela a la 1fnea GA; éstas 1lfneas al cruzar la

curva binodal, fijan los puntos r y s, y al unir éstos

17



s 2
dos puntos obtenemos una nueva 1finea de unidn,

Otro método propuesto por Sherwood, es una modifi-
caciér del ya visto, Se sigue el mismo procedimiento
s6lo que en éste caso en vez de trazar una paralela a
cualquiera de los dos ladoé, se traza una paralela a la
horizontal GS. En éste m8todo que se ilustra en la fi-
gura 10, la 1l{nea de interconexién cae dentro del mismo

diagrama triangular.

18



tig. 9

fig. 10
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Existe otra forma de representar el equilibrio, ha -
ciendo uso de las llamadas coordenadas de Janecke. En &g
te tipo de diagramas las escalas en cualquiera de los e-
jes de las gréficas pueden auméntarss a voluntad desigual
mente si ello es conveniente, En éste tipo de coordena -
das la regla de la palanca s8lo es aplicable si los pesos

'de las mezclas estdn calculados como exentos de S,(fig.ll)

aquf se grafican los componentes puros libres de solvente.

fig. 11
%S
%G+% A

% A
%G+%A

Los otros tres tipss de sistemas no son objeto de
estudio en éste trabajo, Gnicamente se ilustra el equili-
brio en coordenadas trianqulares. Para sistemas del tipo
LI los‘pares de 1iquidos G y Sy Ay S son parcialmente

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

(fige 12).

20



fig. 12

[<:::::==.\\\

S G 1 — S
El 4rea en el interior de la banda que atraviesa sl

tridngulo, representa mezclas que forman dos capas l{qui-
das y cuyas composiciones estdn en los extremos de las 1f
. nheas de interconexidn, que pasan por los puntos que repre

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 extraccién para éstos sistemas, La figura 13
ilustra el equilibrio para éstos sistemas en coordenadas

trianqgularses.,

fig. 13

21



De nusvo con los sistemas del tipo I, en muchos ca=-
sos y de acuerdo con la caracterfstica del equipo donds
se lleva a cabo el proceso, es més conveniente represen -
tar el equilibrio del sistema en otro tipo de coordenadas
por ejemplo, como el utilizado en los procesos de absor -
cibn de gases, donde se grafica la concentracifn del so-
luto en una fase contra la concentracién del mismo soluto
en la otra fase conjugada. En el caso de la extraccién,
lo que se grafica es la concentracién del soluto en la fa

se del refinado contra la concentracién del soluto en la

fase del extracto,

>

G.A

Este tipo de grifica llamada curva de distribucién
la podemos modificar aldn mds, con el objeto de simplifi-
car otros cdlculos como se verd mds adelante. Si ambos
solventes liquidos, G y S son completamente inmiscibles
entre ellos, en el rango de concentraciones que se esté

trabajando, se puede representar la curva de distribucién

22



en términos de relaciones masa. La fiqura 15 ilustra la

curva de distribucidn en éste tipo de coordsnadas.

fig. 15

. A/S
Para un sistema ternario es necesario que el soluto
tenga diferente solubilidad relativa en dos solventes 1f
quidos inmiscibles & parcialmente inmiscibles. La rela -
cibén de las concentraciones de una sustancia en particu =

lar (soluto) disuelta en dos fases lfquidas coexistentes

en 8l equilibrio, es llamada coeficiente de distribucién,

QA = YA/XA ooooo-ooo.oo-oo.oooao-ooo.-o--o(lo)

Donde Yp y Xp son las concentraciones de A sn las fa
ses conjugadas, convencionalmente la fase Y es en donde
el soluto principal es preferencialmente soluble, por lo
tanto es necesario que el coeficiente de distribucién pa-
ra el soluto A sea mayor que la unidad para poder llevar

a cabo el proceso,

Como anteriormente se dijo, es necesario conocer los

23



puntos necesarios para obtener la curva de distribucién,

ya sea por experimentacién 8 por datos aportados a la li-
teratura. Sin embargo cuando un nuevo sistema es inves -
tigado, y no se tenga informacién sobre el posible siste-
ma, es sumamente Gtil hacer una prediccién de la distri -
bucién, conociendo las probiedadas de las sustancias que
intervienen, Este trabajo no abarca el estudio de la pre
diccién de la distribucién, ni la eleccién del disolvente
a emplear, ni el estudio para la recuperacién del mismo,

sin embargo es interesante hacer notar la gran importan =
cia que tienen el conocimiento de &stos temas en los pro-

cesos de extraccién 1fquido-lfquido.

Extraccidn a Contacto Contfnuo y por Etapas.- La ex-

traccibn 1fquido-1fquido puede efectuarse ya sea en con -
tacto por etapas, 6 bien por contacto contfnuo; ésto es
segin sea el sistema disolvente y la disposicién ffsica

del aparato empleado,

En la extraccién por contacto contfnuo el disolvente
y la mezcla que ha de disociarse estdn contfnuamente en
contacto en el aquigﬁ para la operacién completa y de or-

dinario no hay acercamiento al equilibrio,

La extraccién por etapas con un solo disolvente pue-

de efectuarse de varias maneras, aln cuando éste trabajo

24



no d4 los métodos de cdlculo en cada caso, no deja de ser
importante hacer notar cudles son es0s casos:

Contacto Unico: Esto implica el uso de una sola eta-
pa en que la solucién que ha de dividirse en sus componen
tes y 8l disolvents de extracdi6n se ponen en contacto
una vez y se separan las fases de extracto y refinado.

La operacién puede ser por lotes 6 contfnua. La analogfa
' en destilacidén es la evaporacidn instantdnea 4 destila --

cién flash.

Extraccibn diferencial: Se trata de una operacién
por lotes, en que se pone en contacto una cantidad dada
de la solucidén primitiva con porciones diferenciales del
disolvente de extraccién, y se separan porciones diferen-
ciales del extracto a medida que se forman, La operacién

es exactamente andloga a la destilacibn difersncial,

Contacto mdltiple con corriente transversa: Pueds
ser por lotes 6 contfnua, y s una extensidn del contacto
contfnuo, en que el refinado se pone en contacto repetida
mente con disolvente de extraccién nuevo., En el 1lfmite,
representado por un ndmero infinito de etapas, viene a

ser lo mismo que la extraccién diferencial.

Contacto mdltiple a contracorriente: Este método su-
pone el uso de una cascada de etapas, en que el disolven-

te de extraccién y la solucién que ha de extractarse en -
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tran por los extremos opuestos de la cascada. Los extrac
tos y los refinados fluyen en direcciones contrarias. La
operacién tiene mds analogfa con la absorcién de gases

que con cualquisra préctica de destilacién.

Contacto mdltiple a contracorriente con reflujo: Es
una operacidn contfnua andloga a la destilacién fraccio -
nada. Se emplea una cascada de etapas y la solucién que
ha de dividirse suele alimentar sl extractor, entrando
por algdn punto intermedio de la cascada, mientras el di-
solvente de extraccién 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 de Extraccidn.- El equipo usado en extraccién

1fquido-1{quido es muy variable, pero afortunadamente po-
demos clasificarlo de acuerdo a las caracterfisticas de o-
peracién y construccién.
I.- Equipos de etapa simple,
a-) Mezcladores-sedimentadores:
Horizontales
Verticales
b-) Columnas de platos sin agitacidn mecdnica:
Columna de platos perforados
Columna con tapas de burbujeo

Columna de platos en cascada
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1I.- Extractores de contacto diferencial,

a-) Columnas que funcionan por gravedad (no mec)
Torres de riego
Torres con tabiqqes
Columnas empacadas

b-) Columnas que funcionan por gravedad (con a-
gitacién mecdnica):
Torres con agitador rotatorio
Torres con pulsacién

c-) Extractores centrffugos:
Extractor Podbielniak

Extractor Luwesta

Para seleccionar un extractor en particular, para u-
na separacién dada, se debe basar, principalmente en la
experiencia. En general es necesario establecer la recu-
peracifn deseada & posible del soluto, para especificar
velocidades de flujo. Los costos de instalacién, opera -
cién y mantenimiento deberdn ser estimados para un ex --
tractor dado, el que mds satisfaga todos los requerimien-

tose.

Un extractor de etapa simple, mezclador-sedimentador
tiene muchas variaciones., El mezclador puede usar agita-
cibn mecdnica y el sedimentador puede ser desde un tanque

abierto, hasta una vasija compleja, conteniendo tabiques
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empaques, etc.

En un mezclador sedimentador bien desefaa

do, una alta eficiencia razonable puede ser obtenida. Co

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

no de los disefios, como el de la figura 16,

la fase pesa-

da fluye por gravedad en cascada, mientras la fase ligera

es bombeada desde el sedimemtador.

Alimentagion,
Fase

Pesada

figo 16

Fase

Ligera
Mezclador

Sedimentador

Alim.

.

T

F.Li

era

&Fase Pesada

Una columna de platos perforados es un ejemplo de ex

tractores de platos sin agitacidén mecdnica.

Puede ser

considerada como una serie de columnas de riégo, (Fig.17)

fig. 17

AT

Fase Pesada
Plato Perforado

Fase Ligera



Para propdsitos de disefio, un tamafio de orificio de
1/8 6 1/4 de pulgada de didmetro, es deseable. La colum-
na de platos perforados es usada en la refinacidn de acei
tes lubricantes, otras aplicaciones en la Industria Petro
qufmica son tambidn satisfactorias., La columna de tapas
de burbujeo, ha encontrado poca aceptacién industrial pa-
ra extraccibn, la principal desventaja es que se requie -
ren de 5 a 10 platos para efectuar un contacto teérico,

lo que significa una altura de torre excesiva,

Los extractores de contacto diferencial, tales como
la columna de riego, por su simplicidad no tienen compe -
tencia. Consisten en una columna cilfndrica 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 1la
circulacién vertical y aumentan el tiempo de contacto. La
eficiencia por plato es paja, pero una eficiencia total
de la torre es razonable. La capacidad de la torre de ta
biques estd limitada por el fenémeno de inundacién. Una
ventaja de &sta torre es que el costo de mantenimiento es
razonablemente bajo si las cargas de alimentacifn son ba-

jase.

Las torres empacadas son torres verticales rellenas
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con pequefios cuerpos llamados empaques, que forman el
cuerpo de la torre, la finalidad del empaque es aumentar
el 4rea de contacto entre fases para poder tener una ma-
yor drea de transferencia de masa. Hay diversos tipos
de empaque, como los anillos Rashing, sillas Berl 6 Inta
lox, etc. La capacidad de ésta torre también estd limi-
tada por el fendmeno de inundacién, sin embargo existen
varias correlaciones de inundacién para &éstas torres em-
pacadas. En general el tamafo del empaque no debe ser

mayor de 1/8 del didmetro de la columna.

Las torres con agitador rotatorio, son un ejemplo
de columnas de seéparacién por gravedad y agitacién meca-
nica., La figura 18 ilustra éste tipo de extractores,

La unidad consiste de un ndmero de compartimientos forma
dos por una serie de anillos en el estator. El extrac -
tor de disco rotatorio mantiene una dispersidn debido é

la velocidad del rotor y a las caracteristicas del disco
y no es necesaria una sedimentacién despuds de una alta

turbulencia, como es el caso de muchos extractores mecéd-
nicos., Como una aproximacién, el didmetro de las colum-
nas 95.1.3 a 1.6 veces el didmetro interno del estator y
es 1.6 a 2.2 veces el didmetro del rotor. La altura del
compartimiento es aproximadamente el didmetro de la co -
lumna dividida por la rafz cdbica del didmetro de la co-

lumna,
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interfase ‘{//agitqdor
3 salida

entrada —> fase ligera
fase ——J_
pesada - estator
fig. 18 ~
- rotor
entrada salida
fase fase
ligera pesada

Las torres con pulsacién, inventadas por Van Di jck
en 1935, no fueron usadas industrialmente hasta que sur-
gié la necesidad de procesamiento de aceites nuclearss.
La agitacién mecdnica impartida a los lfquidos en éstas
columnas proveen un alto ndmero de unidades de transfe-
rencia, la sustitucifn de una gran fuerza centrffuga en
lugar del flujo por gravedad, hacen posible extractores
de volumen pequefio; los extractores centrifugos reducen
la cantidad de solvente y el tiempo de residencia (impor
tante en la extraccidn de alguéos antibifticos). La des- -
ventaja de éstos extractores son los altos costos de man
tenimiento e instalacién. Ejemplos tfpicos de éstos ex-
tractores son el extractor Podbielniak, donde 1la rota-
cibn es alrededor de un eje horizontal, y el extractor
Luwesta, donde la rotacién es alrededor de un eje verti-

cal.

31



Entrada
liq.
pesado

Salida

liq.
pesado

32

fig. 19

Salida liquido ligero

,E Entrada

liq.
ligero



CAPITULO II

METODOS DE DISENO PARA EQUIPOS DE CONTACTO CONTINUO

Lf{nea de Operacién.- El equipo usado para los pro -

pbsitos de éste trabajo, es una columna empacada, por lo
tanto la operacifn efectuada es a contacto contfnuo a

contracorriente y las consideraciones que se hagan serdn
aplicables s8lo a equipo de contacto contfnuo y especial

mente a columnas empacadas.

Cuando un sistema se encuentra alejado del equili =
brio tiende a éste, como ya se ha dicho anteriormente, 2
hora bien el camino que describe el sistema a lo largo
del equipo también se puede representar en un diagrama,
de una manera andloga a la de la curva de distribucién,
por medio de una 1fnea llamada lfnea de operacidn., Este
diagrama puede estar en funcidén de concentraciones/ tipo
relaciones masa, definiendo el término de relacién masa
como la relacidn que existe entre la masa del soluto a
la masa del no soluto en cada fase. Esto es para la fa=-
se del refinado:

Masa de A (soluto)

Y: .oa.oo.(ll)
Masa del no solutoc en el refinado.,

Y representa la relacién masa en la fase del refi-

33



nado, Multiplicando y dividiendo la ecuacién 11 por 1la

masa total del refinade tenemos:

3 Masa del soluto/Masa total de refinado

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

Definiendo a la relacién masa de soluto/masa total
de refinado como fraccién masa (y) tenemos:
Ysoluto

T —— -cooooooooo-oo.coonoo.ocooo.acu(12)

Yno soluto

Sabiendo que la suma de las fracciones masa es igual

a uno, ésto es:
ysoluto +yn0 soluto = 1 ooooo0000000000000000(13)

Sustituyendo (13) en (12):

Ysoluto y

= = oooooo..cooooboooo.ool.".(14)

l1-Ysoluto 1-¥

De la misma manera definimos a X como la relacifn
masa en la fase del extracto:

X

X = — ococoo'oo'cooooooooo.ooooooooooo..oo-o(la')

lex

Haciendo un balance de materiales para una opera -=-
cibn a contracorriente y denominando L a la fase del ex-

tracto y G a la fase del refinado:
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GIY Y, lelxl

7 — 4z fig. 20

Tl

Go Yo Yo Lo Xo Xo

Balance total:

Ll# Go: Gl+ Lo ..‘....................(15)

Balance para el no soluto en la fase del extracto:

Ls = Ll(l-Xl) = LD(l-XO) oo-oooooooooooco(lﬁ)

Donde Ls es el solvente de extraccién, es decir el
no soluto en la fase del extracto y x es la concentra --
cién 6 fraccibn masa del soluto en la misma fase,

Balance para el no soluto en la fase del refinado:

Gs = Go(l-yO) = Gl(l'Yl) --.ooooooooooo(lﬁ')

De la misma manera que en el extracto, Gs es el com
ponente asociado al soluto en la fase del refinado,

Balance de masa para el soluto:

lel + Gdso = Gl’l + Loxo o.oloooco.ol..o(]-?)
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De la ecuacidén (16):

Ls Ls
Ll S o A ———— Yy Lo = ———— "ooocovooo-o(le)
1-x3 l-xo0

Iqualmente de (16'):

Gs Gs
Go = Yy Gl = ooo.o-aooo--‘coooo(lg)
l-yo l-yy

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

X1 yo Y1 X0
+ Gs = Gs + Ls
1-x, l-yo 1-y; l-x0

Ls ...............(20)

Sustituyendo las ecuaciones (14) y (14') en la ecua-
cién (20):
Ls X1 » G Yo = G8 ¥3 # LS X0 cevwsesnwues(2))
Despejando:

Ga (Yo = Y1) = Ls (Xo = X1} sssssessnsesee(22)

Ls Yo - Y3

e B d— e AR R S S s s Rwieen e s e L)

Gs Xo - X3

La ecuacibn (22) nos déd la cantidad de soluto trans-
ferido desde una fase a otra a lo largo de un equipo de
extraccidn con una determinada altura Z. Para una dife -

rencial de altura la ecuacidn (22) se transforma a:
Gs dY= Ls dx ....'.....l..............’..(22')

La ecuacidn (23) nos representa una pendiente gue no
es otra mas que la pendiente de la lfnea de operacidn del

sistema: si el solvente asociado al soluto en la fase del
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refinado y el solvente de extraccidn son completamente in
miscibles entre sf, la pendiente de la lfnea de operacidn
es una constante ya que las cantidades de Ls y Gs son

constantes a lo largo ﬁe la tqrre y por consecuencia la

1fnea de operacién es una lfnea recta.

Y
Yo L.Eq.
fig. 21
ﬂ
X

Es interesante notar que para cuestiones de disefio
hay valores li{mites de Ls/Gs; se puede determinar gréfi-
camente el valor de Ls/Gs minimo de acuerdo con el dia-
grama. Una vez con el Ls/Gs mfnimo se obtiene el Ls/Cs
mayor que la unidad; el valor de éste factor depende en

gran parte de un estudio econdmico del sistema.

Transferencia de Masa.- Para el cdlculo del equipo

en extraccidn a contacto contfnuo, es necesario recurrir
a las ecuaciones de transferencia de masa. La altura del

aparato influye directamente en el qrado de extraccién.
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Cuando se pone en contacto con una solucién liquida
un disolvente inmiscible con ella para extraer el soluto
de la solucidn, la transferencia de masa del soluto ocu=-
rre a travéds del 1fmite de fases 6 interfase que separa
los 1fquidos. Esta transferencia s8lo cesard cuando el
potencial quimico 8 actividad del soluto (referida al mis
mo estado normal) sea el mismo en ambas fases y se llegue
al equilibrio, Es recomendable una aclaracidn pertinente
de que en el equilibrio las concentraciones del soluto en
las dos fases no son iguales, aunque las concentraciones
del soluto en cada fase serdn uniformes. Por consiguien-
te puede ocurrir transferencia de soluto desde un liquido
de baja concentracidn de soluto a uno de alta concentra -
cibn, si ésto significa movimiento en la direccidn de una

cafda de potencial qufmico 6 actividad.

Durante el proceso de transferencia de masa habrd no
obstante, una cafda de concentracién del cuerpo de la so=-
luciédn (refinado) a la interfase, en virtud de la cual el
soluto pasa a la interfase, y otra cafida desde la interfa
se al cuerpo del disolvente (extracto), lo cual significa
en general una discontinuidad de la concentracién en 1la

interfase. Esto se ilustra de acuerdo con la fiqura 22.
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y . f‘ig. 22
'y
fase R

%L/

=1 X

fase E

——
Transferencia de Masa
Aplicando la clésica teorfa 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 transfg
rencia de masa estd concentrada en pelfculas delgadas so
bre ambos lados de la interfase. La transferencia de ma
sa a través de éstas peliculas se supone que se lleva a

cabo por procesos relativamente lentos de difusién 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 ecuacidn que nos represen=-
ta la velocidad de transferencia de masa desde el lecho

del refinado a la interfase es:

Vel(R) = kp Aly»>Y5) seccesnncososassnssssl24)

Donde kg es el coeficiente de pelicula de transfe -
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rencia de masa, representa la resistencia a la transfe -
rencia de masa en la fase del refinado; A es el drea in-
terfacial a través de la cual se lleva a cabo la transfe
rencia de masa, Yy (y-yi) es la fuerza directora donde y

es la fraccibn masa del soluto en la fase del refinado y
yi es la concentracidn del soluto, en términos de frac -

cién masa, en la interfase del lado del refinado,

Similarmente la ecuacifn que representa la transfe-
rencia de soluto desde la interfase hasta el lecho de la

fase del extracto es:

Vel(E) = kg A(X{=X) eecocceccsccsscccssss(25)

Si la transferencia ha aleanzado un estado estacio-
nario, éstas dos velocidades son iguales y el cociente
de las ecuaciones de velocidad dé:

y=vi kg A kg

X=X{ kg A KR

P PP & -1

El valor numérico de ésta relacién es la pendiente
de la lineé/sobre un diagrama y contra x, relacionando
las condiciones en el lecho de la fase, a las de la in -

terfase.

Anteriormente se ha supuesto gue la interfase de
por si no presenta resistencia a la transferencia, el si

guiente diagrama indica las magnitudes relativss de los
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diferentes valores.

Y

2 e e mmnmmeee :
i\ _ke : fig. 23
: kg :

Yjfirmemenpfesnnsas foixm ol :

e ¢ :
X x x* a

El concepto de la ecuacidn de velocidad de transfe-
rencia usualmente la aplicamos para procesos de extrac -
cibén que se llevan a cabo en torres empacadas, De acuer
do a la ecuacién de velocidad de transferencia de masa,
el soluto transferido por hora en un tiempo determinado
y en una cierta diferencial de altura de la torre (dZ)
es iqual a d L(x). Como el valor de L no es constante a
lo largo de la torre, es necesario ponerlo en funcidn de

Ls (solvente de extraccidn). De acuerdo a la ecuacifn

(16) Ls = L(1-x) y sustituyendo:
() - (x/1-%) )
d L (%) =d Ls = Lsd (x/1l=x) = Ls ses\ 27
L-x (1-x

Nuevamente sustituyendo la ecuacidn (16) e iqualan-
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do a la scuacién (25):

d x d x

dL (x) =Ls = L
(1-x)?2 (1-x)

= KE A (Xj=X%) eeeee(28)

Como la velocidad de transferencia es para el soluto
transferido en una cierta diferencial de altura de torre,
y para una dada sgcgéﬁn transversal de la torre, multipli
cando y dividiendo la ecuacidn (28) por el volumen dife -

rencial de la torre (5dZ):

d x

A
=kE Semen—— (X'-X)Sdz ..o.-.....-.....-....(29)
(1-x) sdz

L.

El término A/SdZ es llamado coeficiente volumétrico
(a) y se acostumbra asociarlo al coeficiente de transfs -
rencia de masa en la forma kga. Arreglando la ecuacidn
(29):
L d x

dz = - o e e e L 9D
kgpa S (1-x) (xj=-x)

Si un coeficiente total de transferencia de masa es

usado, la ecuacidn se convierte en:

L d x
dZz = . -o.-nc--o.ooo-ooo(zl)
Kea S (1-x) (x#-x)
Donde: = 1 + ! -o-ooo.-ooo-o-o.ocoo!(sz)

Kga mkRa kga

Y m es la pendiente de la lfnea de equilibriao,
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En términos de la fase del refirado la ecuacién de

disefio serfa:

G dy
dZ = o-cooooouooooooco-(33)
kpa S (1-y)(y-yj)
é
G d
dZ = !

..............‘...(34)
Kra S (l—y)(y-y#)

Similarmenta:
1 1 m

s + U RPUPET. . |-

KRa kra kga

En éstas ecuaciones xj y yj representan las fraccio-
nes masa en la interfase y x# y y# representan las frac -
ciones masa en el equilibrio, En las ecuaciones anterio-
res las cantidades L y G, & sea las velocidades de flujo,
son variables a lo largo de la torre, ésto es debido a
que el soluto originalmente disuelto en una fase (G) se
transfiere a la otra fase (L). Las ecuaciones se pueden
transformar poniéndolas en funcién de Ls y Gs que permang
cen constantes a lo largo del equipo, y ésto se puede ha-
cer partiendo de una fuerza directora en funcidn de con -

centraciones en relaciones masa. De ésta forma:

Vel (R) = KR A (Y=¥#) trivrvrvenvoseonnens(36)

~Donde ahora definimos el coeficiente de transferen -
cia de masa como Kg de soluto transferido en la fase del

refinado por hora por 4rea interfacial por diferencias de
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cencentraciones en términos de relaciones masa, a diferen
cia del coeficiente anterior definido en funcién de frace
ciones masa. De acuerdo con la ecuacién de velocidad de

transferencia de masa:

Vel(R) = dG (y) = Gs d(

Y sssanusnanuldny
l-y

Sustituyendo la ecuaciédn (14) e igualando a la ecua=-
cién (36) a la scuacién (37) tenemos:
Gs dY = KR A ( Y-Y# ) ocooo.ao-ooooo-oooo(38)
Introduciendo nuevamente el coeficiente volumémtrico
la ecuacién (38) se transforma a:
Gs dY = KRa S (Y-Y#) dZ ooo.oooooooono-oc(39)

Gs dy
dZ =

.l.‘00.........'..‘..(40)

Kra S (Y-Y#)

La ecuacibn (39) representa el soluto transferido a
través de una cierta diferencial de altura (dZ), para una

altura total, integrando la ecuacién (40):

0000000000000000000(41)

Gs SYO dy
Kra S Jyp (v=v#)

De la misma manera, en términos de la fase del ex --

tracto:

Z =

'...'...‘...'....'(42)

Ls (X1 ax
Kea S Jxg (X#-X)
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Estas ecuaciones pueden ser expresadas en términos
de la altura de la unidad de transferencia (Hog 6 Hog) vy

el némero de unidades de transferencia (NUTog & NUToR)

7 = HUENUTOE V4 =HORNUTOR oooo-oooooo(43)
Donde:
NUTo at
R =
(v-¥¥)
oo.oton-0.00..00..000.000(44)
NUT o
o =
[
Y: Ls Gs
HOE:-———— Ho =_———...0....l..(45>

Kga S ! R Kra S

Estas son las ecuaciones rigurosas de disefo, Si
la principal resistencia a la difusifn se encuentra en
la fase del refinado, la ecuacién con las unidades de la
fase del refinado, es la que se usa; si la principal re-
sistencia a la difusién se encuentra en la fase del ex-
tracto, la ecuacifn con las unidades de la fase del ex-

tracto es la que se usa,

Si la distribucién de equilibrio del soluto es fuer
temente a favor de la fase del extracto, la pendiente m
de la curva de equilibrio serd muy chica, Kg serd casi i
gual a kg (ec. 35) y se llega a la conclusién de que 1la
principal resistencia a la difusién estd en la fase del

refinado,
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Andlogamentse si m es muy grande y el soluto distri-
bufdo favorece a la fase del refinado en el equilibrio,
de la ecuacién (32) Kg serd casi enteramente igual a kg
y la resistencia en la fase del extracto es la que go-

bierna la situacién,

Una vez con la 1fnea de operacién y la curva de e-
quilibrio, es posible calcuiar el ndmero de unidades de
transferencia, ya sea por métodos grdficos 6 analfticos,
Uno de los métodos mds usuales es el de evaluar el valor
de la integral en forma grifica; de la curva de equili -
brio y la lfnea de operacién se leen diferentses valores
de X y X# dYy Y# dependiendo de la fase que controle,

y se grafican los valores de 1/(X#-X) contra X & 1/(Y-Y#)
contra Y, el 4rea bajo la curva en 8sta grdfica represen
ta el valor de la integral y por consecuencia el ndmero

de unidades de transferencia.

NUT

b e - —_,— .- -

X XoVY
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Otro método propuesto por Coulson y Richardson (3)
es aplicable en el caso de que la lf{nea de equilibrio pu
diera ser considerada como una linea recta, entonces su-

poniendo el equilibrio en la interfase:

Yi =m Xi -ooooo--oooo.ooocoooo-oo.ooccoo(46)

Y por lo tanto:

y-— mx# ....Q.........Q........‘l....l.‘(47)

Donde y es la concentracién de la fase del refinado
en equilibrio con la concentracién en la fase del extrac

to x.

De la misma manera que en los métodos anteriores,
se puede expresar una ecuacién para evaluar la altura re

querida de la torre:

Ls dY = KRa S (Y-Y#) dZ -o.u.t.c.o......'(aa)
Integrando ésta expresiédn para la altura total de

la torre:

Ls (Y1=Y2) = KRa (A Y)1n S Z veeeeceecaes(49)

Ls Yi1-Y
7.: l 2 ocoo-o\ooo.oaoooco.oo(so)

Kra S (AY)in

Donde (A Y)1n es la media logaritmica de (Y-Y#) y

(Y-Y#)z , ¥ los puntos 1 y 2 representan los extremos
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terminales de la torre.

Inundacién.- En el capftulo anterior, al hablar de
el equipo de extraccién, particularmente en torres empa-
cadas, se menciond el hecho de que éstas estaban limita-
das por el fenémeno de inundacién. El concepto de velo-
cidad de inundacidn en extraccién es el siguiente: Para
un flujo definido de una fase dentro de la columna, la
velocidad de flujo de la otra fase tiene un lfmite supe-
rior, a ésta velocidad de flujo mdxima se le conoce como
velocidad de inundacidn. En una forma mids clara, si la
velocidad de flujo de una de las fases, bien sea la fase
méds ligera 6 la menos ligera, se mantiene constante y se
aumenta gradualmente la de la otra fase, llega un momen-
to en que se produce la coalescencia, (no hay flujo a
travds de la torre) de la fase mids ligera, aumenta la -
cantidad de dicha fase retenida por la columna y final -
mente ambas fases salen mezcladas por la tuberfa de sali

da de la fase menos ligera.

Las velocidades de inundacidén se pueden estimar a
partir de correlaciones aportadas a la literatura para
torres empacadas. Estas correlaciones toman en cuenta
tanto las propiedades fisicas del sistema que se trabaja
tales como densidadses, viscoc;dades y tensién interfa --

cial, asi como las propiedades del empaque usado, tal co
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mo el area de la superficie especificé del relleno y la

fraccibn de huecos y la porosidad del relleno.

Entre las correlaciones da mds importancia se en---
cuentra la de Crawford y Wilke, la de Ballard y Piret vy
la de Dell y Pratt, La primera correlacifn se encuentra
en cualquier libro de Ingenierfa Qufmica que trate sobre
transferencia de masa en extraccidn, la segunda correla-
cibn se puede encontrar en el libro de Leva (4) y 1a ter

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

Una importante correlacién para el mismo equipo vy
sistema con que se hicieron los experimentos para éste
trabajo, fud efectuada por el Ing. Radl Vera Lépez en su
tesis profesional (5), sirviendo ésta misma como base pa -

ra una prdctica de laboratorio sobre inundacién,

Es evidente que una columna tiene que operar con ve
locidades de flujo inferiores a la de inundacién, en 1la
prdctica se acostumbra trabajar de un 50 a un 70% del

punto de inundacién.

Una vez conocida el nlmero de unidades de transfe -
rencia (ec. 44), si conocemos la altura de la torre Z y
su seccibén transversal, para un flujo determinado de

trabajo inferior al de inundacién, es posible determinar
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experimentalmente los coeficientes totales de transferen
cia de masa, y 8ste es el objetivo principal de &sta te=-

sis,
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CAPITULD III

EXPERIMENTACION

Descripcién del Equipo.- El objetivo primordial de

8ste trabajo es determinar los coeficientes totales dse
transferencia de masa en una operacifn de extraccién 1{-
quido-1fquido llevada a cabo por contacto contfnuo a con
tracorriente, El sistema usado para tal propfsito es el
mismo que se ha estado usando en las précticas escolares
de Ingenierfa Qufmica en la Facultad. El1 &cido acético
(soluto) contenido en una gasolina (Gs), se extrae por
medio de agua (Ls). El equipo usado para tal propfsito
es una columna empacada que se encuentra instalada en sl

laboratorio de la Facultad de Quimica.

La fase rica en gasolina también denominada fase
dispersa, es alimentada por la parte inferior de la to--
rre, y la fase rica en agua, denominada fase contf{nua ss

alimentada por la parte superior de la torre,

La columna consta de 13 carretes de cristal Q.V.F.
(Quickfit Visibie Flow) de 6" de didmetro 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 partse
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 parte superior del empa-=-
que se encuentra otra placa similarmente perforada a la
placa inferior y sirve para uniformizar el flujo de la
fase contfnua; &sta fase es alimentada a la torre por mg
dio de un tubo de cristal de 1" de didmetro y se distri-
buye en la torre por medio de un rompedor de flujo. La
fase ligera se alimenta a la torre por medio de un tubo
de plédstico de 1/4 de pulg. y se distribuye también por

medio de un rompedor de flujo.

Aparte de los 13 carretes, la columna también consta
de otros dos carretes en forma de cachuchas, éstos carre
tes tienen dos bocas, una lateral que sirve como salida
de los lfquidos, y la otra boca colocada en el extremo
terminal del carrete, &sta boca en 8l carrete inferior,
sirve como especie de desaglie de la torre, y la del ca=-
rrete superior como vdlvula de venteo, para svitar vapo-

res explosivos en el interior de la torre.

La columna en total es sostenida por medio de una
estructura tubular, unos resortes unen la columna a &sta
estructura, con el fin de que pueda soportar la columna

las vibraciones,

Ambas fases, contfnua y dispersa, son alimentadas

desde dos tanques acumuladores; el de la fase contfnua
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se encuentra colocado inmediatamente abajo de la columna
y es un tanque de vidrio, también Q.V.F. de forma esféri
ca, y tiene una capacidad de 50 litros de agua. el tan=-
que de alimentacidn de la Fase dispersa es de material
pldstico PVC y forma rectanqular, 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 pldstico Delrin, marca Desmo, ac-
cionadas por dos motores de 1/3 de H.P. marca Iem. Parte
de las 1lfneas de la tuberfa son de PVUC vy parfa de tube-
rfa metdlica comercial. Como medidores de flujo se usan
dos rotdmetros con rangos de 0 a 10 litros por minuto,
el de la fase contfnua y de y de 0 a 80 gal/hr el de 1la
fase dispersa. La lfnea de la fase dispersa cuenta ade-

mds con dos filtros para gasolina,

Para recibir los lfquidos de salida de la torre se
tienen 2 tanques acumuladores mds, El de la fase contf-
nua es un tanque cilfndrico de l4mina galvanizada y con
dimensiones de 49,5 cm. de didmetro y 70.5 cm., de altura
se encuentra colocado sobre un nivel superior al del tan
que de alimentacién de &sta misma fase contfnua; é&ste
tanque tiene una 1lfnea de comunicacidn con el tanque de
alimentacidn y ademds tiene una lfnea directa al drena&e.

El tangue de salida de la fase dispersa es mds bien una
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adaptacién por medio de un garrafén de polietileno de 50
litros de capacidad. Por (ltimo, se cuenta también con
un sistema de ventilacién, con el fin de evitar vepores

explosivos debido a la gasolina,

Antes de empezar el tfabajo experimental, se hizo u
na- limpieza general al equipo antes descrito, asf{ como
también se pinto con esmalte la estructura tubular que
soporta a la columna, las lfneas de tuberfa, los tanques
acumuladores de los lfquidos de salida de la torre, los
motores que accionan las bombas asf como también el sis-

tema de ventilacién.
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Determinacién Experimental de la Curva de Equilibrio

La determinacién de la curva de equilibrio, para el
sistema acédtico-gasolina-agua, no es posible hacerla por
medio de relaciones tipo ley de Henry o Raoult por ejem=-
plo, como 8s el caso de algunos sistemas en absorcién de

gases.

A falta de datos en\la literatura, la determinacién
de los datos de equilibrio, para el sistema de trabajo,
se realiza en forma experimental siguiendo el método pro
puesto por Treybal (1). Para determinar los puntos sos-
bre la 1inea binodal, primero se prepara una mezcla a u-
na concentracién predeterminada, con gasolina y agua, és
ta mezcla es heterogénea debido a que el agua y la gaso-
lina son inmiscibles en todas proporciones, y se le agrg
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 solucién
heterogénea, se puede representar qrdficamente el siste-
ma en un diagrama triangular. Repitiendo el experimento
pero variando la concentracién de la mezcla de agua y g9a
solina se representan mds puntos en el diagrama trianqgu-

lar y uniendo éstos puntos se obtiene la curva binodal.

Una vez que se tiene la 1f{nea binodal, para determi
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nar una l1fnea de unidn, se prepara una mezcla de acético
gasolina-agua, hasta una concentracidn determinada, Es-
ta mezcla formard dos fases inmiscibles y separdndolas
por medio de un embudo de separacidn se analiza la fase
rica en gasolina por un método volumétrico, usando una
solucibn décimo normal de.sosa y azul de timol como indi
cador. Por medio de la regla de la palanca se determina
la concentracién del acético en la fase rica en agua.
Para obtener otras lineas de unidn se parte de diferen--

tes concentraciones de la mezcla gasolina-acético-agua.

Los resultados obtenidos en los experimentos efec--
tuados en éste trabajo se muestran en las graficas 1 y 2
en coordenadas trianqulares, .8stos mismos resultados en
forma de curva de distribucidn se muestran en la gréfica
3 y por Ultimo de ésta qréfica se obtienen los puntos pa
ra graficar la linea de equilibrio en términos de rela -

ciones masa,

Los puntos obtenidos experimentalmente para trazar

la curva binodal en las grdficas 1 y 2 son los siguien--

tes:
% acdtico % aqua % gasolina
79.40 0.50 20.10
83.00 3.37 13,80
86,80 3,90 9.20
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% acdtico
89,40
86,80
84,00
76.90
64,50

53,00

% aqua
5.80

9.20

14.40

20,91
33,30

6.50

% gasolina

5.80
3.90
1.60
229
1.70
0.50

A sf mismo, los datos obtenidos experimentalmente

para trazar la lfnea de unidn son los siguientes:

Fase rica en gasolina

% acdtico
22,20
12,10

9.00
6.95
3,00
2,00

.81

.lu

Los puntos para trazar la curva de distribucién

obtienen de los datos anteriores:

0222
121

77.80
87,90
91.00
93,50
97.00
98.00
99,19
99.90

% gasolina
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Fase rica en aqua

acdtico

87,60
83,50
80.00
73,00
65,00
48,50
34,50
17.00

% agua

4,20
13,00
17.50
24,50
33,50
51.50
65,50
83,00

se



y X

.090 .8000
.069 . 730
.030 .650
.020 »485
.0081 ' « 345
.001 .017

A concentraciones bajas de ac&tico, se consideran
el agua y la gasolina como elementos inertes, es decir
no hay miscibilidad entre ellos, por lo tanto de la gré-
fica 3 se pueden tomar los puntos necesarios para trazar
la gr&fica 4 que nos d4 la 1lfnea de equilibrio en fun --

cién de relaciones masa:

Y X
0 0
0.001 0.198
0.0025 0.33
0.005 0.515
0.0101 0.74
" 0.0152 - 0.944
0.0204 1.22
0.0256 1.5
0.031 1.81
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Determinacién Experimental de la Linea de Operacién

La determinacidn experimental de la linea de opera=--'
cidn y por consiquiente, el cdlculo del ndmero de unidades
de transferencia, bdsicamente consiste en lo siguiente; se
prepara la solucibén a refinar agregando ac. acético a la
gasolina, para dar aproximadamente una concentracién del
1% de acético. Se toma una muestra de &sta solucidn y se
analiza por medio de un método volumétrico utilizando NaOH
0.1N y azul de timol como indicador. En seguida se proce-
de a efectuar la extraccién fijando un flujo én el rotdme-
tro de agua y despuds se alimenta la fase a refinar cuidan
do de que éste flujo se encuentre por abajo del flujo de
inundacién. Al cabo de un cierto tiempo de operacidn vy
considerando que se ha llegado al régimen permanente se to
man muestras en los flujos de salida de la torre y se pro-
cede a su andlisis para determinar la concentracidn del a-

cético en éstos flujos.

Conociendo las cuatro concentraciones en términos de
relaciones masa se grafica la linea de operacién en un
diagrama Y vs X (grédfica 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 posible observar la variacidn del coeficiente -
de transferencia de masa con respecto a la variacién de
dstos gastos de entrada. El sinquiente ejempln ilustra 1a

determinacidn de los coeficientes de transferencia de masa,

Al titular 10 ml. de una muestra de oasolina de entra
da a la torre se gastaron-10.5 ml. de NaUH 0.1 N partiendo
de solvente puro para efectuar la extraccidn, se tomaron
muestras de los flujos de salida de la torre y se titula-
ron, gastdndose 0.3 ml. de NaOH en 10 ml. de fase rica en
gasolina y 2.3 ml. de NaOH en 20 ml. de parte alfcuota de
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 1t/min la fase rica en gasolina y 10 gal/hr la fase
rica en aqua. Se quiere abtener el NUT y el coeficiente
de transferencia de masa en ambas fases del sistema (refi-

nado y extracto).

C4lculo de las concentraciones:

X1 Y1 X1 =0 -

? La férmula empleada es de acuerdo a

la reaccifn entre el ac, acético y el
NaOH

CH3CO0H + NaOH ——> CHzCCUNa + HoO

gramos(acet.)=V(NaCH) N(NaCH) en(acet)

o (acet.) = 1t+(agmol/1t)+60 q/gmol

ml x gmol/1000 ml x 50 o/amol

X €
o< —
it
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g (acet) = V (ml)NagH X NNaQH X <06
Para Yg
g (acet.) = 10.5 x 0.1 x 0/ = 0.,0630
Dividiendo entre la densidad del acético (1.05) ob-
tenemos los mililitros de acético:
ml (acet.) = 0.063 g/1.05 g/ml = .06 ml.,
Aquf cabe hacer una aclaracién respecto a las densi-
dades y mds concretamente a voldmenes en lfquidos, para
una mezcla ideal de liquidos, la suma de los vollmenes
parciales serd iqual al voldmen total de la mezcla. No
es posible afirmar si el sistema acético-gasolina y acé-
tico-agua siguen una idealidad, sin embargo haciendo expe
rimentos previos, se puede afirmar que los voldmenes en
éste sistema son cantidades aditivas, y en todo caso 1la
proporcién del acético en el sistema es tan pequefia, que

no tendrfa gran influencia en el resultado.

Restando a los 10 ml., de muestra original los ml. de
acético se obtiene como resultado los ml., de gasolina pre
sentes en la muestra:

ml (gasolina) = 10 - 0.06 = 9,94

A'éste resultado se le multiplica por la densidad de
la gasolina (0.72) para obtener gramos de gasolina y divi
diendo los gramos de ac. acético entre los gramos de gaso
lina se tiene la concentracién deseada en términos de re-

lacidn masa:
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g (gasolina) = 9,94 ml x 0,72 g/ml = 7.15

Yo = 0,063/7.15 = 0,00881
Para Yj

g (acédtico) = 0.3 x 0.1 x 0.06 = 0,0018
ml (acet.) = 0.0018/1.05 = 0.00171

ml (gasol.) = 10 - 0,00171 = 9,998

g (gasol.) = 9.998 x 0.72 = 7.19

Y; = 0.0018/7.19 = 0,00025

Para Xg la férmula empleada es:

V x N x eq x aforo/alfcuota
.06

0, i
2.3 x 0.1 x 0.6 x 1000/40 = 0.69

g (acético)

g (acético)

ml (acdtico) = 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

Xpo = 0.69/49,743 = 0,0139

En una amplificacibn de la grédfica 4 se traza la 1{
nea de operacidn desde el punto,Ygy, Xg hasta el punto

Y1, X1 y se obtienen ¢e la grdfica los diferentes valo--

res de Y vy Y# y Xy X#

Y Y# X X#
0.00025 0 0 0.055
0,002 0.000025 0.0025 0.275
0.004 0.00005 0.005 0.38
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Y vt X x#

0.006 0.000055 0.0075 0.485
0.0075 0.00006 0.01 0.565
0.0088 0.000065 . 0.0139 0.63

Obteniendo los valores de Y = Y# y X = X# se tiene:

Y - Y# X = X#
0.00025 0.055
0.001975 0.2725
0.00395 0.375
0.005945 0.,4775
0.00744 0.555
0.008735 0.6169

El siguients paso es tomar los recf{procos de &stos

resultados:

1/ v -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 grédfica

6 en forma analftica por medio del método de Simpson, to
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mando una media aritmética entre un par de valores de

l/Y-Y# y multiplicarlos por la diferencia‘del par de va-
lores correspondientes de Y, &sto es para la fase del rse
finado, para la fase del extracto se toman los correspon

dientes valores de l/X#-X y Xe

1/v-v# 1/Y-Yfm  x v-y = NUTGR

4000 2253 X 0.00175 = 3.49
506 “~—— 379.5 x 0.002 = 0.759
253 L;- 210.5  x 0.002 = 0.421
168 7;7—— 151 x 0.0015 = 0.2265
134 —— 124 X 0.0013 = 0.162
14 5.5077

El ndmero de unidades de transferencia para la fase

del refinado (NUTR) es 5.5077

Para la fase del extracto:

1/x#-x 1/x#-X m X=X NUTgE
18.18 —— 10,9245  x 0.0025 =  0,02731
3.669 “— 3.1645 x 0.0025 = 0.00791
2.66 = 2.377  x 0.0025 =  0,00594
2.004 -~ 1.9475  x 0.0025 =  0.00486
1.801 ij: 1,712 «x 0.0039 =  0.00667
1.623 —_—
0.0526
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£1 ndmero de unidades de transferencia para la fase

del extracto es 0,05269

Para svaluar el coeficiente de transferencia de ma-
sa Unicamente se aplican las ecuaciones 41 y 42

Ls /2 S x NUTGE

KEa

KRa = Gs / Z S x NUTgR

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

S es la seccibn transversal de la torre = 0,0182 m2

£l valor de Gs lo obtenemos directamente del flujo
de entrada multiplicando éste flujo por su densidad (a--
prox.- 0,725 kg/lt) y por la fraccién masa de la gasoli=

na en ese flujo,

De la ecuacifn 14:

i

.0088/1,0088 = 0,0087

El % en masa es: Ac, ACBtiCO eeeee oB87%
Gasolina eeeeees 99,.13%

Gs = 5,12 1t x 0,725 kg x 60 min x 0,9913 = 220 kg

min 1t hr r

Por medio de la ecuacifin 23 obtenemos el valor de

Ls:
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Yo = ¥ 0.0088 - 0,00025
L.y T

Xo = X1 0.0139 - 0

|
x
o

Ls

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 Ay
134 x 0,05269 kg
Kea = = 138,137 g
2,98 x 0,0182 hr m3aY

Finalmente obtenemos el valor de la altura de la u-

nidad de transferencia aplicando la ecuacidn 45:

220
HoR = = 0,53 m
22461 x 0,0182
134
HoE = = 55,675 m

132,137 x 0,0182

Al cabo de 50 experimentos, variando los flujos de
entrada a la torre se seleccionaron 20 considerdndose
los mds regulares, Los resultados obtenidos se muestran

en la tabla de la pdgina siguiente,
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l.-
2.-
3.~
4,-
5e-
6.-
7em
8.-
9.-
10.-
11.-
12.-
13,-
14,-
15,-
16.-
17.0
18,-
19.-

20-“'

Ls

9/segq

14,2
41,2
63.4
59,0
108,0
182.0
85.0
37.7
56.3
119.5
84.0
57.0
31.0
53.2
32+5
27 +9
37.4

35,7

49,0

42,6

Gs

9/seq

36.2
51.0
39.0
28,2
42,0
69.2
28.2
61.0
57.0
64,7
54.0
29.0
36,0
41.4
45,0
48,0

50,0

54,0

61,5

32.4

Ls/gs
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233 x 10~

99,2

260,
171.
500,
450,
336,
336,
248,
400.
314,
155,
208.
360,
175,
244,
272,
235.
278.

125,

Kga

seg cm

"

KRra

N

0.00206
0.00540
0.00210
0.00256
0.00500
0.00386
0.00267
0.00623
0.00442
0.00444
0.00548
0.00216
0.00250
0.00293
0.00228
0.00405
0.00410
0.00288
0.00464

0.00163



Resultados,

De los 20 experimentos seleccionados, se puede obser

var la variacién de los coeficientes con

respecto a 1los

flujos de gasolina y agua,

En la grédfica 5 se

relacionan los valores de Kga con

los respectivos valores de Ls y ajustando una recta por

el método de mfnimos cuadrados, se obtiene el

resultado:

De la grdfica se observa que c =

da al origen)

La pendiente de la

siguiente
KEa = mLs + ¢c

138 x 1077 (ordena-

1f{nea es:

0.00004 - 0,00002

m =
120 - 30
0.00002 7
= —— = 2,22 x 107
90
Por lo tanto
Kea = 2.22 x 1077 Ls + 138 x 1077

Donde Ls es igual a g/seg y Kga es g/seg cmo . Y.

La misma relacifn en otras unidades:

Kea = 0,222 Ls + 49,68
kg

Ls = Kg/hr ¥y KES o cmmwnmac

hr m3.;Y
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En la gréfica 6 se relacionan los valores del coefi
ciente de transferencia de masa en la fase del refinado

Kra, con los respectivos valores de Gs. También ajustan
do una recta por mfnimos cuadrados se tiense:
Kra = m Gs + ¢c
De la grdfica 6 se obtiene la ordenada al origen i-
gual a 0,0005, y la pendiente analiftica igual a 0,0000583

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/seq cm3aY,

Cambiando unidades obtenemos la siguiente relacién:

Kra = 58,3 Gs + 1800

Donde las unidades son:
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Otras relaciones importantes se obtienen al grafi--
car los valores de los coeficientes con el valor respec-

tivo de Ls/gs.

De la gréfica 7:

KEa = m EE + C

Gs

La pendiente analftica es 0,0000034 y la ordenada

al origen es 0,000024, por lo tanto:

Ls
Kga = 3.4 x 107% =+ 2.4 x 1075

g
KEa:——.—_..—
seq LN

C en otras unidades:

Kga = 12,24 EE + 86.4
Gs
Kg
KEﬁ:—————-
hr m3 AY

De la gréfica 8 observamos:

L
Kra = m =2 c
Gs

La pendiente analftica de la recta es -0.000125 §
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la ordenada al origen es 0,0038, por lo tanto:

Ls
Kgra 0.0038 - 0,000125 E—

S

g
Kpra = ————
seqg cm3ay

Y cambiando unidades:

Ls
13680 -~ 450 —
Gs

KRa

kg
hr m3 ay

KRra

Una @ltima grédfica importante es relacionar las'al-
turas totales de unidades de transferencia, con las altu
ras individuales & de pelfcula, en una forma similar a

la de la ecuacién 35,

L
Hof = HE = HR

Donde HgE 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 pg
1fcula, en la fase del extracto y el refinado respectiva
mente, y m es la mendiente de la lfnea de equilibrio del

sistema,

Tomando una pendiente media de 0.00808 y graf
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HgE contra L/mG, la ordenada al origen serd Hg y la pen-

diente analftica serd HR. Los datos necesarios para ob-

tener la qridfica 9 se muestran en la tabla de la pdgina

siguiente.
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HQE L/mG ' HOR

l.-  34.09 49.5 0.96
Rom 22177 100. 24 0.51
3.- 133,55 196.78 1,002
4.- 189.4  258.66 0.6
5.- 11868 321.78 0.46
6.- 222,15 324,25 0.99
7.- 138,67 371.28 0.58
B.- 61,64 75,49 0.53
9.- 124,91 122.52 . B3
10.- 164.14 228,96 0.8
11.- 146,98 188.11 0.54
12.- 202.05 245,04 0.73
13.-  81.88 106,68 0.79
l4,- 81,19 160.89 0.77
15.- 102.04 89.10 1.08
16.- 62,82 71.78 0.65
17,-  75.54 92.82 0.67
18.-  83.96 81.43 1.03
19.-  96.84 99. 0.72
. . 187.25 162,12 1.09

De la gréfica 9 Hg = 68 y la pendiente analftica es

0.333 que serd igual a HR, por lo tanto:

L
m G

HDEZ HE+

HG
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68 +

m
0.333 + 68 =
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CONCLUSIONES

De la grédfica 9 se obtiene la primer importante con
clusién, HR es aproximadamente igual a HgR, a diferencia
de los valores de Hp y HgE que difieren en mucho su va--
lor, por lo tanto Kra serd aproximadamente a kpa y se
lleoa a la conclusibén de que la fase del refinado es la
que controla el fendmeno y para propbsitos de disefio, la

ecuacifn 41 es la que deberia usarse.

De la gréfica 7 se observa que los valofes de Kga
con respecto al valor de Lqg/Gs tienmen una ligera tenden-
cia a aumentar. De la grdfica 8 se puede considerar el
valor de Kra casi constante con respecto al valor de ---
Ls/Gs, se abserva una ligera tendencia a disminufr el va '
lor del coeficiente, sin embargo no influye en gran par-
te el valor del Ls/Gs en el valor del coeficiente de ---

transferencia,

Si la resistencia principal a la transferencia de
masa se encuentra en la fase del refinado, entonces 1la
correlacién mids importante obtenida en éste trabajo es
la de la gréfica 6, donde la relacifn entre el coeficien
te de transferencia de masa y el valor de Gs estd dada

por la ecuacidn:

Kra = 58,3 Gs + 1800
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Donde Gs estd dado en kg por hora y el coeficiente
en kg de soluto transferidos por hr, por metro cdbico vy
por diferencia de concentraciones en términos de rela--

cibn masa.

Respecto a 1la operaciﬁﬁ del equipo, los experimen-
tos fueron sumamente limitados por el fendmeno de inun-
dacidn no pudiéndose lograr flujos mayorés, con el fin
de evitar éste fendmeno, como consecuencia la pendiente
de la 1fnea de operacién en la mayorfa de los experimen
tos tuvo una tendencia vertical con respecto a la linea
de equilibrio. Sin embargo no deja de sentirse satisfa
ccidn con los resultados obtenidos en éste trabajo, asf
como también por el interés puesto por los alumnos de
Ingenierfa Quimica que realizaron la préctica de extrac
cibn 1iquido-1{quido, prdctica que fué propuesta para
efectuarse durante el primer semestre de 1974, basdndose

en éste trabajo.
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APLICACIONES
Disefio de una Prictica de Laboratorio

En las siguientes 12 hojas se encuentra el disefo
de la prictica para extraccibn lfquido-lfquido, que como
anteriormente se dijo, se basd en &ste trabajo de tesis.
Esta prdctica se efectud durante sl primer semestre de
1974 obtenidndose resultados satisfactorios por parte de
los alumnos. Sin embargo es posible mejorar la préctica
acopldndola con la prictica de inundacién, basada en 1la
tesis del Ing. Rall Vera Lépez, de modo que los alumnos
basdndose en los resultados obtenidos sn ésta préctica,
obtengan sus propios flujos de trabajo para efectuar 1la
prdctica de extraccidn 1fquido-1fquido y los resultados
obtenidos en 8sta prdctica relacionarlos con los resulta

dos obtenidos en ésta tesis, por medio de sus ecuaciones,
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COLUMNA EMPACADA I1I
EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO

La separacidn de los constituyentes de una mezcla liquida, es un problema

muy comin en Ingenieria Quimica. La extraccidn 1iquido-1iquido 11amada también
extraccién por disolvente es una de las operaciones unitarias usadas por la
Ingenieria Quimica para separar los componentes de una solucién, aprovechando
la distribucién desigual en el equilibrio de los componentes que han de sepa-
rarse entre dos fases 1iquidas mutuamente insolubles. A

Las aplicaciones mds importantes de la extraccion por solvente, incluye la refi-
nacién del petrdleo, purificacién de vitaminas y antibi6ticos y refinacidn de
aceites vegetales. Otra operacifn unitaria que compite con la extraccidn, es

la destilacion y elegir entre una y otra operacion depende de distintos factores
como la naturaleza quimica de las sustancias que han de separarse asi como tam-
bién sus propiedades fisicas, por ejemplo si han de separarse dos 1iquidos que
tienen un punto de ebullicién muy distante, la destilacidn seria 1o mds adecua-
do, pero si ambos 17quidos tienen un punto de ebullicién muy semejante entonces
seria mds conveniente separarlos por extraccién. E1 aspecto econdmico es el
factor mas importante para elegir entre una operacién y otra.

El equipo usado en extraccidon 1iquido-1iquido es muy variable, pero afortunada-
mente podemos clasificarlo de acuerdo a sus caracteristicas de construccidn y
operacion.

I. Equipos de etapa simple.

a.- Mezcladores-sedimentadores
horizontales
verticales

b.- Columna de platos sin agitacién mecédnica:
columna de platos perforados
columnas de tapas de burbujeo
columnas de plz 0s en cascada

IT. Extractores de contacto diferencial.



a.- Columnas de separacién por gravedad, no mecanicas
columnas de pulverizacion
columnas de platos con baffles
columnas empacadas

b.- Cclumnas de separacidn por gravedad, mecanicas
extractores de disco rotatorio
columnas pulsadas

c.- Columnas de separacidn por centrifugacidn mecanica
extractor Podbielniak
extractor luwuesta

En general para seleccionar un extractor en particular para una separacién dada,se
deberd emplear la experiencia; los costos de mantenimiento, instalacién y opera-
cion deberdn ser estimados para un extractor dado.

Tuqmdo 1igero

TUuumo ligero

Liquido pesado ——w= Lfquido pesado -—am

| h

Liquido pesado i ._——7

Liquido pesado

Liquido 1igero ——am Liquido ligero —m

Liquido 1igero disperso

Liquido pesado disperso

EXTRACCLION

Para propdsitos de la prédctica se tiene instalada una columna empacada, por lo
tanto las consideraciones basicas que se hacen son para aplicar a este equipo.

La separacidon de una mezcla por extraccién liquido-l1iquido requiere que los con-



tribuyentes tengan diferente solubilidad relativa en dos solvente 1iquidos
inmisciblés o parcialmente inmiscibles. La relacion de las concentraciones de
una sustancia en particular (soluto) disuelta en dos fases 1iquida coexistentes
en el equilibric es 11amada el coeficiente de distribucién.

Ka = __{g_

Donde ya ¥y xa son las concentraciones del soluto A en las fases conjugadas. Por
convencidn la fase y es en donde el soluto principal es preferencialmente soluble,
por lo tanto es necesario que el coeficiente de distribucidn para el soluto A sea
mayor que la unidad para poder llevar a cabo el proceso.

La operacion 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 alcanzara el equilibrio.

Para un sistema ternario como el del laboratorio, 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 demds variables dependeran de las que hayamos fijado. Las va-
riables en extraccion 1iquido-1iquido son la presién, la temperatura y las compo-
siciones en ambas fases 17quidas inmiscibles. Las operaciones de extraccidn se
efectlan a presidn y temperatura constante, por 1o tanto si fijamos la tercer
variable, nuestro sistema quedard determinado.

Nuestro equilibrio 1o podemos representar en un diagrama y contra x; donde y
serfa la concentracion en fraccion masa en una fase y x la concentracidn en masa
en la otra fase, también podemos representar el equilibrio, en un sistema Y con-
tra X donde Y seria la concentracion en una fase, pero en funcidn de relacidn
masa (masa de soluta entre masa de no soluto), y X de la misma forma en la otra
fase conjugada.



Y L. de cq.

>XX

La 1inea que nos representa el equilibrio se obtiene generalmente de datos ex-
perimentales. Es decir los puntos para trazar la 1inea de equilibrio, deberdn
ser puntos obtenidos netamente por experimentacién.

La relacion de los flujos de una fase a otra se puede representar por medio de
otra 1inea, 1lamada 1inea de operacidon y para trazar esta 1inea, es necesario
recurrir a un balance de materiales.

En la practica a efectuar, el sistema es el de gasolina, dcido acético y agua
y para efectuar el balance de materiales, es necesario hacer ciertas definicio-
res.

E1 objeto de 1a operacidon es extraer el acido acético (soluto) contenido en una
gasolina, por medio de agua (solvente). La fase rica en gasolina la denominare-
mos refinado, y 1a fase rica en agua la denominaremos extracto, con nomenclatura
de G para el refinado y de L para el extracto. También es necesario establecer
una cierta nomenclatura para las concentraciones de acético en amBas fases;
denominaremos y la concentracion de acético en el refinado y x la concentracion
de acético en el extracto.

Como anteriormente se dijo las concentraciones también las podemos poner en
funcion de relacidn masa, que como se definié anteriormente es la relacion de
la masa del soluto a 1a masa del no soluto. De acuerdo con esto para la fase
de refinado:

Y = Jacet a‘et' Jucet +Yqas ~ l
L16,3;03 )
v = Y acet N Y

l—‘jacet - 1~y



Y 1o mismo para el extracto:
X agua
X
X= Xocel -

pu——

\-Xacet ~ =X

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

Para una operacién a contracorriente:
Balance total:

L|+Go = G|+ Lo R )
Balance parcial:
Agua: |_5=L| (\‘—X|)= Lo (\‘“Xo) .. (2
Donde Ls es agua libre de acético
Gasolina: oo _ Go (1-Yo) = G (1-9.) . (3)
Acético
LiX, + GoYo = G Yy +LoXo .. .. (4)
de (2)
_ Ls Li Gt
L= -l—"_’\\ .. .. (=4a) X l T );,ll
X
|
- LS ~ (5°b)
by 1~¥Xo .
Extrac-
tor
de (3
Go = 23 (6-a) Lo ’
o | Yo el 3 oy Go
xo §°
[}
& = e ... (eb)
=Y, Fig. 1

sustituyendo (5)y(6) en (4)

- (3)




pero como -fit 3
X == Y
la ecuacidn 7 se transforma a

e X,+GsY, = GsY, + Ls Xo .. (@)
despejando

Gs (Yo-V1) = Ls (Xo -Xi) R C))

s o Y-V
Gs  ¥,-X,

Esta ecuacidén nos representa la pendiente de una 1fnea que para el caso viene

(10)

siendo la pendiente de 1a 1inea de operacidén en un diagrama Y contra X. Es
pendiente es constante y entonces 1a 17nea de operacién es una 1fnea recta

Linea de ‘
Y operacid Linea de
equilibrio

Fig. 2

De 1a grdfica se observa que hay valores 1imites para esta relacién de Ls/Gs. De
acuerdo con el Ls/Gs min se establece el Ls/Gs de operacién y aquf el aspecto
econémico influye en gran parte.

Para el cdlculo 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 extraccién. E1 método
para disefiar equipo de contacto continuo es semejante al procedimiento seguido
para los procesos de absorcidn y destilacién. Implica el cdlculo del nimero de
etapas ideales o tebricas ( n) y la multiplicacién de n por un factor, el equi-
valente de altura de una etapa tebrica EAET



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

Aplicando la teorfa de transporte y el concepto de l1a doble capa, 1a extraccidn
1iquido-1iquido es un ejemplo de transferencia de masa molecular que ocurre
cuando una frontera de el sistema es permeable dnicamente 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 simultineamente tales como la difusion 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- Y#f
donde Ky es la constante de proporcionalidad 11amada coeficiente de transferencia
de masa, A es el drea interfacial, y Y - Y#es 1a fuerza directora, en donde y#
es la concentracion en el equilibrio, expresada en relacién masa. Las unidades
de Ky , serfan masa de soluto transferido por hr, por drea interfacial por
delta Y.

En cierto tipo de equipo, el drea de transferencia, es una cantidad que se puede
medir o calcular muy facilmente, pero en nuestro caso o como en la mayorfa de
los equipos esto no es posible. De tal manera que tenemos que utilizar un
coeficiente volumétrico, por 1o que tenemos que introducir un nuevo término que
denominaremos a, definida como drea interfacial por volumen diferencial de 1a
torre (SdZ). La ecuacidn se transforma a:

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

Kya = _masa de soluto transferido
hr m3 AY

m? (4rea seccional de la torre)
m (altura de la torre)

S

De acuerdo al balance de materia:

para una cierta diferencial de
altura tenemos:

Gs dY = Ls dX
L1

dZz -y como la velocidad de trans+-
ferencia=d Gy = Gs d (y/1-y)

= Gs dY




combinando las dos ecuacicnes:
Gs dY = kya S (Y-Y#) dz
despejando la altura tenemos:

dZ = Gs dy
Kya s TY-v#)
integrando: Yo
_ Gs dy

Kyas Jy, (X% X)

Esta es la ecuacidn que se aplica para el caso en que 1a fase de refinado fuera
la que controlara. Si la fase en el extracto controlara se 1legaria a una
ecuacion similar:

Ls oy

- —

) kxa$S Xo( X"‘X)
Equipo

E1 equipo que se encuentra instalado en el laboratorio de Ingenierfa Quimica

para efectuar 1a prdctica es una columna empacada que consta de 13 carretes de
vidrio, de 6" de diametro, con 12" de altura. E1 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 cispide de la torre se en-
cuentra una vdlvula de venteo (V-6) con el fin de evitar vapores explosivos en

el interior de 1a torre.

Como equipo adicional hay un tanque de alimentacién (T-1) para el 17quido pesado
(agua) que constituye el extracto o también la fase contfnua. Otro tanque de ali-
mentacién (T-II) para la fase dispersa (gasolina) dos bombas de alimentacién B-1

y B-2 para la fase contfnua y la fase dispersa respectivamente. Dos rotdmetros

R-1 y R-2 para medir los gastos de la fase contfnua y 1a fase dispersa respecti-
vamente. Dos vdlvulas en las lineas de recirculacion, 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 1fnea de alimentacién del 1iquido
ligero tiene dos filtros de gasolina F-1 y F-2 para usar cualquier de ellos. La
linea de salida del 1iquido pesado contiene una vdlvula, V-14, con el fin de regu-



lar 1a interfase. E1 sistema contiene ademis una serie de vdlvulas que se pueden

apreciar en el diagrama de flujo.

DIAGRAMA DE FLUJO

u-6

)

| I I O

1 1 1

VAR AR (ﬁk \ \[\ 'Y BRRRRERE NN NN NN WY

u-15
T-1V
Liquido Liquido
pesado ligero




10.

E1 objetivo de esta practica es determinar el nimero de unidades de transferen-

cia, asi como también el coeficiente total de transferencia de masa.

Los pasos a seguir son:

o o

0w 0o

11.

12.

13.

14.
15,

16.
17.

Llenar T-1 con agua, por medio de T-3 y V-3 permaneciendo V-5 cerrada.
Asegurarse de que T-11 contenga 1fquido ligero suficiente para poder 1levar
a cabo la operacién (aprox. 3/4 partes del tanque.

Agregar acido acético a T-11 de acuerdo a la cantidad que determine el
maestro instructor. Determinar la concentracién de acético en este tanque.
Abril V-6.

Asegurarse de que T-111 y T-IV estén completamente vacfos.

V-1, V-2, V-15 y V-7 6 V-8 deberdn estar completamente abiertas. V-12,
V-13, V-3, v-5, v-14, Vv-10, V-11, V-7 6 V-8, V-9 y V-4 deberdn estar cerradas.
Prender el ventilador.

Prender B-1 y abrir V-12.

Por medio de V-1 fijar un gasto en R-1 de acuerdo al instructor.

. Cuando el agua haya rebasado aproximadamente 2/3 partes de 1a columna, prender

B-2 y abrir V-10 6 V-11 y por medio de V-2 fijar un gasto en R-2 de acuerdo
al maestro instructor.

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

La operacion de extraccidn se dara por concluida cuando T-1 6 T-11 estén a
punto de vaciarse, por lo que se procederd a parar el equipo.

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

Parar B-1y B-2.

Tomar muestras de T-111 y T-IV y determinar la concentracidon de acético en
ambos casos.

Pasar el 1iquido ligero de T-VI a T-11.

Limpieza del equipo dejando todo en perfecto orden a opcién del maestro,
vaciar T-111 o pasar el liquido de nuevo a T-1.

La determinacion de las concentraciones de acético se hardn por un método volumé-

trico, titulando con sosa 0.1 N usando fenoltaleina como indicador o azul de
timol.



11.

Formula:

Yacet = N naof X \'INaOH % equivalente de dcido acético

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

mgdpp.



n

1}

NOMENCLATURA

Fraccidn masa del soluto en la fase del extracto
Fraccifn masa del soluto en la fase del refinado
Relacién masa en la fase dél extracto (kg acético/kg
de agua)
Relacidn masa en la fase del refinado (kg acético/kg
de gasolina)
Ndmero de grados de libertad
Ndmero de componentes en un sistema
Ndmero de fases presentes en un sistema
Flujo en masa de la fase del extracto (kg/hr)
Gasto en masa de la fase del extracto (kg/hr)
Flujo en masa del solvente (aqua) (kg/hr)
Gasto en masa de gasolina (kg/hr)
Fase del refinado
Fase del extracto
Area transversal a la direccién de la transferencia
de masa (m2)
Altura del empaque en la columna (m)
Seccidn transversal de la torre (m?2)
= Coeficiente individual & de pelfcula de transferen
cia de masa en la fase del refinado (kg/hr m3 aY)
= Coeficiente individual de transferencia de masa en
la fase del extracto (kg/hr m3 2Y)

= Coeficiente total de transferencia de masa en la
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Kga

HoE

HoR

HE

HR

n

NUT=

3
1]

3
1]

fase del refinado (kg/hr m> aY)
= Coeficiente global de transferencia de masa en la

fase del extracto (kg/hr m3 2Y)

i

Altura global equivalente a una unidad de transfe-
rencia de masa en la fase del extracto (m)

Altura global equivalente a una unidad de transfe-

rencia en la fase del refinado

Altura individual 8 de pelfcula equivalente a la al
tura de una unidad de transferencia en la fase del
extracto (m)

Altura individual equivalente a la altura de una u-
nidad de transferencia en la fase del refinado (m)
Ndmero de unidades de transferencia
Pendiente de la lfnea de equilibrio
Pendiente analftica de una recta

Relacibn masa en el equilibrio en la fase del ex--
tracto (kg de acédtico/kg de agua)

Relacidn masa en el equilibrio en la fase del refi-
nado (kg de acdtico/kg de gasolina)

Fraccidn masa del soluto en la interfase (ext.)

Fraccién masa del soluto en la interfase (ref.)
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(4)

(s)

(6)

(7)
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