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Resumen.

La extraccion liquido-liquido mediante disolventes es una operacion ampliamente
utilizada en diferentes procesos. Estos procesos contemplan por ejemplo la
produccion de farmacos, separacion de hidrocarburos, remocion de pesticidas y
extraccion de metales. Esta técnica se ha mejorado para ser cada vez mas eficiente,
rapida y segura. Este mejoramiento ha impulsado el desarrollo de nuevos

disolventes, extractantes y equipos de procesamiento.

Los liquidos iénicos (ILs) son un novedoso tipo de disolventes considerados sales
liquidas, los cuales cuentan con caracteristicas particulares. Al contrario de los
disolventes organicos actualmente utilizados en extracciones liquido-liquido, los ILs
tienen una baja volatilidad y flamabilidad. Sin embargo, los ILs generalmente tienen
viscosidades altas, lo que puede afectar significativamente la demanda energética
de los procesos de extraccion a escala industrial.

Los procesos de extraccion liquido-liquido convencionalmente se llevan a cabo
mediante la agitacion mecanica de dos fases. Sin embargo, el mezclado por
agitacion mecénica puede ser reemplazado por un mezclado térmico. En los Gltimos
afos se ha encontrado que un namero considerable de liquidos idnicos presentan la
capacidad de mezclarse con distintos disolventes mediante calentamiento o
enfriamiento, formando sistemas monofasicos a ciertas temperaturas. Estas

temperaturas son llamadas temperaturas de solucioén critica.

En este trabajo se han llevado a cabo la evaluacion y comparacion de los costos
energéticos asociados para el mezclado de dos fases por agitacion mecanica y por

variacion de la temperatura.

Se ha desarrollado un modelo de célculo para la obtencion de la potencia del
agitador, tiempos de operacion y energia eléctrica necesarios para los procesos de
extraccion liquido-liquido mediante un mezclado mecanico. Se han identificado los
efectos que tienen las distintas propiedades de los disolventes sobre este proceso y

Su costo energético, en donde la potencia del agitador se ve afectada principalmente



por la densidad, mientras que la viscosidad afecta significativamente la rapidez del

proceso de extraccion.

Un modelo de calculo fue desarrollado para obtener la energia requerida para llevar
a cabo el mezclado térmico de dos fases en un proceso de extraccion liquido-liquido.
Los parametros importantes para la energia requerida en este proceso de extraccion
son la densidad, el calor especifico y la temperatura de solucién critica. En este tipo
de mezclado de fases, la viscosidad no juega un papel primordial.

El proceso de mezclado de fases por cambio de temperatura requiere un mayor
costo energético en comparacién con los sistemas de mezcla mecanica a pesar de

gue estos no se ven afectados por las altas viscosidades de los ILs.

Para disminuir el costo energético del proceso de mezclado por cambio de
temperatura se ha desarrollado un disefio de una red de intercambiadores. Esta red
contribuye a optimizar el consumo energético. Sin embargo, esta red no puede
remediar que el costo energético del proceso de mezclado por cambio de
temperatura sigua siendo mas alto que el proceso de mezclado por agitacion

mecéanica.

Una gran ventaja de este nuevo tipo de mezclado por cambio de temperatura es la
posibilidad de utilizar energia térmica en vez de energia eléctrica. La energia térmica
es mas econdmica, por lo cual se puede reducir la brecha entre los costos de los
dos procesos de mezclado. Adicionalmente se puede considerar el uso de energia
solar para cubrir el consumo energético del proceso del mezclado térmico. La
combinacion de esta alternativa junto con su caracteristica de permitir extracciones
casi instantdneas resulta en que este proceso de mezclado novedoso ofrece una

mayor flexibilidad para el disefio de procesos en el area de ingenieria quimica.



1.- Antecedentes.

1.1.- Disolventes convencionales.

Los disolventes son definidos como mezclas liquidas de compuestos quimicos
utilizados solos 0 en combinacion con otros agentes para disolver materias primas,
productos o materiales residuales. Algunas de sus aplicaciones son para la limpieza,
para modificar la viscosidad, como plastificante, como conservante o como portador

de otras sustancias.!

Los disolventes son producidos y utilizados en grandes cantidades en la industria
quimica en distintas areas como la alimentaria para la extraccion de grasas y aceites,
la industria siderurgica en la limpieza y desengrase de piezas, en la industria del
calzado para pegamentos y la industria maderera como disolventes de lacas y
barnices. También se utilizan en procesos de separacion, purificacion y transferencia

de calor.

1.1.1.- Cateqorias v tipos de disolventes.

Los disolventes organicos se pueden clasificar por el tipo de compuesto. Una
seleccion de estas clasificaciones con sus ejemplos se encuentra en la Tabla 1.2

Familia de disolventes Ejemplos
Hidrocarburos alifaticos Hexano, heptano, octano y decano
Hidrocarburos aliciclicos Ciclohexano y metilciclohexano

Hidrocarburos aromaticos Benceno, tolueno, xileno y etilbenceno
Hidrocarburos halogenados | Cloroformo y tricloroetileno

Alcoholes Butanol, hexanol, octanol y decanol
Cetonas Acetona, 2-pentanona, 2-hexanona y ciclohexanona
Eteres 2-metoxietanol, etoxietanol, dibutileter y metil ter-bitil eter
Acetato de metilo, acetato de n-butilo y acetato de 2-
Esteres L
etoxietilo

Tabla 1. Algunos tipos de disolventes y su clasificacion.

Otra manera de clasificar los disolventes es con base en su polaridad que resulta en
las categorias de disolventes polares y apolares. Los disolventes polares son
aguellos en los cuales la nube electrénica se distribuye de manera asimétrica en sus
moléculas, presentando un polo positivo y uno negativo (teniendo momento dipolar),

como el agua y los alcoholes (Figura 1).
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Figura 1. Moléculas polares de agua y etanol, indicando los momentos dipolares

con flechas.

Dentro de estos disolventes se puede clasificar en dos subcategorias: los
disolventes préticos y apréticos. Los disolventes préticos tienen enlaces O-H y N-H
dentro de su estructura y son capaces de formar puentes de hidrogeno y donar
protones en reacciones acido-base. Por el contrario, los disolventes apréticos no

tienen estos enlaces O-H y N-H en su estructura.®

Los disolventes apolares tienen una distribucion simétrica de la nube electrénica en
sus moléculas, por lo cual estas no presentan polos positivos ni negativos (sin
momento dipolar). Estos disolventes no son miscibles en agua, por lo cual se utilizan
para disolver sustancias hidrofobas como aceites y grasas. Algunos de estos
disolventes son el benceno, tolueno, hexano, tetracloruro de carbono y éter dietilico
(Figura 2).4

Molécula de benceno

Figura 2. Molécula apolar de benceno, sin momento dipolar.



1.1.2.- Disolventes para extracciones liquido-liquido.

En la industria se utilizan disolventes organicos para extraccion liquido-liquido por
ejemplo en la industria petroquimica en la separacion de hidrocarburos alifaticos y
aromaticos, en la industria farmacéutica en la produccién de medicamentos como la
penicilina, en aplicaciones ambientales como la remocion de contaminantes
organicos como los pesticidas y en la industria minero-metallrgica en procesos el

procesamiento de metales.®

La aplicacion de la extraccion liquido-liquido en la extraccion de metales se describe
con mayor amplitud en este proyecto de investigacion debido a la amplia variedad
de disolventes que son usados e investigados para esta area. Sin embargo, la
aplicacion de los procesos descritos en este trabajo no se limitan solamente a esta

area.

Extracciones liquido-liquido de iones metalicos desde fases acuosas.

Mediante extraccion liquido-liquido se pueden extraer una amplia gama de metales
como son metales alcalinos como: Rb y Cs, metales de transicion como: Fe, Co, Ni,
Zn, Cd, Cry Ti, metales raros como: W, Al, Ga, Al, In y Si, metales preciosos como:
Au, Ag, Pty Rhy actinidos como: Uy Th.®

En las extracciones liquido-liguido mediante disolventes organicos aprovecha la
capacidad de los iones metalicos de transferirse y distribuirse entre una fase
organica y una fase acuosa, principalmente para concentrar y llevar a cabo el

proceso de obtencion de metales preciosos y de importancia tecnoldgica.

En estos procesos se ponen en contacto dos fases, la fase acuosa que contiene los
iones metdlicos de interés (el lixiviado) y la fase compuesta por algin disolvente
organico como benceno, n-hexano, n-decanol, entre otros. La formacién de las dos

fases se debe a que estos disolventes son poco solubles en agua (tabla 2)7-°.



Disolvente Solubilidad en agua (porciento masa)
Benceno 0.179

n-Hexano 0.00123

n-Decanol 5.2*108

n-Octanol 0.0538

Tabla 2. Solubilidad en porcentaje masa de algunos disolventes organicos en agua
a 25°C.”

Por lo general, los iones metalicos no son solubles en las fases formadas por los
disolventes organicos y se mantienen en la fase acuosa por a su naturaleza ionica,
pues los iones metélicos forman capas de hidratacidon en la fase acuosa, debido a
sus interacciones con los oxigenos de las moléculas del agua y los enlaces de
hidrogeno de esta. Dichas capas hidratacion deben destruirse para aumentar la
hidrofobicidad de estos iones metalicos y poderlos extraer a la fase orgéanica. Uno
de los métodos mas utilizados para lograr esto es la utilizacibn de agentes

extractantes.

El agente extractante es el principal componente activo del sistema que permite
llevar a cabo la transferencia de los iones metélicos desde la fase acuosa a la fase
organica, formando a menudo complejos neutros o0 menos iénicos que los iones
metélicos a extraer. La formacién de estos complejos permite que se lleve esta
transferencia entre las fases, ya que estos complejos son mas solubles en la fase

organica que los iones metalicos por si solos.1°

Algunos agentes extractantes son el DEHPA utilizado para la extraccion de zinc, la
amina ternaria TOA (con nombre comercial Alamine 336) utilizado para la extraccion
de uranio, el extractante acido Versatic 10 utilizado para la extraccion de niquel e
itrio, el extractante éter 21-corona-7 que se ha utilizado para extraer titanio y plata y

los 6xidos de fosfina TBP y CMPO para la extraccién de uranio. (figura 3).1113
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Figura 3. Extractantes empleados en extracciones liquido-liquido para diversos

metales con disolventes convencionales.

1.1.3.- Desventajas de los disolventes convencionales.

Un punto importante para considerar son el impacto y las problematicas que

presenta el uso de este tipo de sustancias en los procesos industriales.

A menudo los disolventes son compuestos organicos volatiles (COVs) por lo que son
una preocupacion ambiental importante. Su alta volatilidad causa que sean
despedidos en cantidades considerables a la atmésfera, en donde pueden formar
0zono y smog a través de procesos de oxidacion del aire por radicales libres.

Los disolventes en su gran mayoria presentan diversas desventajas, por ejemplo,
son altamente inflamables lo cual representa un riesgo de seguridad al momento de
su utilizacién en gran escala en procesos industriales. Ademas de esta problematica
en los procesos, los disolventes pueden tener algunos efectos adversos para la
salud, como irritacion de los ojos, dolores de cabeza y reacciones alérgicas en la
piel, Incluso, algunos compuestos organicos volatiles son cancerigenos, como en el
caso del benceno el cual es un excelente disolvente no reactivo, pero es genotdxico

y carcinégeno humano.*



1.2.- Liquidos ionicos (ILs).

Dentro del area de investigacion de disolventes, a lo largo de las Ultimas décadas se
han incrementado el interés en la investigacion y uso de los liquidos ionicos, los
cuales son un tipo de disolvente exclusivamente conformado por iones y se

encuentran en estado liquido por debajo de los 100 °C.

Estos disolventes cuentan con caracteristicas que muestran tener varias ventajas
frente a los disolventes convencionales en cuestiones de seguridad, aplicacion y
aspectos ambientales, como son su baja volatilidad, puntos de inflamabilidad
elevados, alta estabilidad térmica y capacidad de ser disefiados para propositos
especificos.’®> Ademas, han mostrado un alto potencial en su aplicaciéon para
extracciones liquido-liquido. Estas incluyen por ejemplo la extracciéon de iones
metalicos desde fases acuosas, debido a su capacidad de solvatar iones metalicos,
mostrando mayores eficiencias y mejor selectividad que los disolventes

convencionales.16-18

Debido a sus peculiares caracteristicas los liquidos i6nicos han sido objeto de
investigacion con el fin de implementarlos como disolventes en diversos procesos.
Estos incluyen por ejemplo la sintesis y catalisis, polimerizaciones, el disefio y
desarrollo de dispositivos de generacion y el almacenamiento de energia. Ademas,
han sido investigado por su posible aplicacion en procesos de separacion como la

extraccion de iones metalicos, hidrocarburos y absorciéon de CO2.%°

El primer liquido i6énico obtenido fue descubierto por Paul Walden en el afio de 1914,
el cual fue el nitrato de etilamonio. Sin embargo, este liquido iénico solamente quedo
como un descubrimiento curioso, de manera que el estudio de este tipo de

sustancias no se llevd a cabo hasta 1948.20

Por definicidn son sales cuyo punto de fusion se encuentra por debajo de los 100°C
a condiciones estandar, el cual es un punto de fusion bastante mas bajo que el de

las sales convencionales.

Generalmente los aniones que lo componen son de tipo inorganico como el cloruro
[Cl], nitrato [NOgs], tetrafluoroborato [BF4], hexafluorofosfato [PFel,



bis(trifluorometilsulfonil)imida [NTf2] y bis((perfluoroetano)sulfonil)imida [BETI]", pero
también pueden componerse de aniones organicos como el carboxilato [R-COOH]
(Figura 4).
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Figura 4. Algunos aniones usualmente utilizados para la sintesis de liquidos i6nicos.

Los cationes utilizados para la sintesis de liquidos i6nicos son de tipo orgénico, los
cuales deben de ser generalmente asimétricos y voluminosos. Este requisito resulta
en que estos cationes suelen tener largas cadenas alquilicas. Algunos cationes
usualmente utilizados para la formacion de liquidos i6nicos son N,N’-
dialquilimidazolio,  N-alquilpiridinio,  N-alquilpiperidinio, tetraalquilamonio vy

tetraalquilfosfonio (Figura 5).%%
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N,N'-dialquilimidazolio N-alquilpiridinio N-dialquilpiperidinio  Tetraalquilamonio  Tetraalquilfosfonio
Figura 5. Algunos cationes usualmente utilizados para la sintesis de liquidos i6nicos.

1.2.1.- Propiedades de importancia de los liquidos idnicos.

Ciertas propiedades y caracteristicas de los liquidos i6nicos juegan un papel
importante en el disefio de procesos. A continuacion, se presentan las principales y
mas importantes propiedades para el uso de los liquidos i6nicos en extracciones
liquido-liquido, las cuales son las operaciones de interés para este trabajo de

investigacion.



Densidad.
La densidad de los liquidos id6nicos varia dependiendo del catién y anion que los
conforman, en general esta se encuentra en un rango de 1.05 hasta 1.64 g/cm? a
293.15 K.

La densidad disminuye al aumentar la longitud de la cadena alquilica del cation como
es el caso de los liquidos i6nicos bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-aquil-3-
metilimidazolio ([CaC1IM]* [Ntf2]) (Figura 6).
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Figura 6. Estructura y densidad a 293.15 K de los liquidos idnicos
bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-aquil-3-metilimidazolio  ([ChC1IM]*  [Ntf2])
(n=2,4,6,8,10).%?

En el caso de los aniones la densidad de los liquidos idnicos con el catién 1-butil-3-
metilimidazolio ([C4C1IM]*) aumenta al variar el anion en el orden [BF4] < [PFe] <
[NTf2], siendo sus valores de 1.2049 g/cm3, 1.3698 g/cm?® y 1.4402 g/cm?3

respectivamente.??

Viscosidad.

La viscosidad de los liquidos iénicos es significativamente mayor a los disolventes
convencionales. El rango de la viscosidad de los liquidos idnicos se encuentra entre
los 10 mPa s hasta los 726 mPa s a temperatura ambiente. Mientras que las
viscosidades para los disolventes convencionales varian de 0.2 mPa s hasta 10 m

Pa s.

La naturaleza del cation y anion que componen al liquido idnico, al igual que la
longitud de las cadenas alquilicas del cation, influye en la viscosidad. Un aumento

en la longitud de la cadena de los liquidos idnicos con el catién 1-alquil-3-
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metilimidazolio ([CnC1IM]*) incrementa su viscosidad. En el caso de la variacion del
anioén, se observan viscosidades mas altas en el orden [NTf2] < [BF4] < [PFe]-.
Ademas, el efecto que tiene la longitud de cadena alquilica en el catibn es mas

pronunciado con los aniones, como se puede observar en la Gréafica 1.3

Viscosidad de los ILs con cationes imidazolio
[C,C,IM]" y distintos aniones.
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Gréfica 1. Viscosidad (a 298.15 K) en funcién de la longitud de la cadena alquilica
de los liquidos i6nicos con el catién 1-aquil-3-metilimidazolio ([ChC1IM]* n=2,4,6,8)

con distintos aniones.?3

Tension interfacial.

La tension interfacial de los liquidos i6nicos es una de las propiedades menos
estudiadas hasta la actualidad de estas sustancias y existen un nimero limitado de
datos en la literatura. Sin embargo, igual a la densidad y viscosidad, juega un papel

importante en las extracciones liquido-liquido.

Ramesh L. G. et al. han estudiado la tensién interfacial de varios liquidos i6nicos de
bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-aquil-3-metilimidazolio con agua. Este estudio
muestra que esta propiedad aumenta a medida que la cadena alquilica del catién es

mas larga, mientras que disminuye con el aumento de temperatura (grafica 2).
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Tension interfacial de los ILs [C,C,IM]* [NTf,] con agua
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Gréfica 2. Tension interfacial de los liquidos i6nicos bis(trifluorometilsulfonil)imida
de 1-aquil-3-metilimidazolio ([CnC1IM]* [Ntf2]) (n=1,2,4,6,8,10) con agua en funcion
de la temperatura.?*

Solubilidad.

Al igual que en las extracciones liquido-liquido con disolventes convencionales, las
extracciones mediante liquidos i6nicos desde fases acuosas requieren que la fase
formada por estas sustancias sea hidrofébica. La solubilidad de estos en agua es de

gran importancia para estos procesos, para evitar la contaminacién del agua.

La solubilidad de los liquidos i6nicos en agua depende del tamafio de sus iones
mostrando una mayor solubilidad aquellos que presentan iones mas pequefios
debido a que la densidad de carga de estos es mayor, esto permite que las

interacciones ion-agua se den con mayor fuerza.

El aniobn que conforma a los liquidos idnicos tiende a afectar en mayor medida la
solubilidad de estos en agua, mientras que el cation juega un papel secundario. El

orden creciente en hidrofobicidad de los aniones sigue la siguiente serie.18:25
[CI] < [Br] < [BFa4] < [PFe] < [NTf]

En el caso de los cationes la solubilidad de los liquidos i6nicos disminuye a medida

que las cadenas alquilicas de estos aumentan en longitud (grafica 3).2¢
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Solubilidad en agua de los ILs con cationes
imidazolio [C,C,IM]* y distintos aniones.
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Gréafica 3. Solubilidad en agua (a 295.15 K) en funcién de la longitud de la cadena
alquilica de los cationes de los liquidos iénicos 1-aquil-3-metilimidazolio ([ChC1IM]*

n=2,4,6,8) con distintos aniones.?®

Calor especifico.
Las capacidades calorificas molares de los liquidos ibnicos son considerablemente
mas elevadas que las capacidades calorificas molares de los disolventes

convencionales.

La capacidad calorifica del tolueno a 295.15 K, por ejemplo, es de 157.02 J/mol K,
mientras que la capacidad calorifica del liquido iénico bis(trifluorometilsulfonil)imida
de 1-metil-1-propilpiperidinio es de 607 J/mol K. Esta gran diferencia se debe a los
altos pesos moleculares de los liquidos i6nicos. En este caso el peso molecular del
tolueno es de tan solo 92.14 g/mol, mientras que el liquido i6nico tiene un peso
molecular de 422.21 g/mol, el cual es mas de cuatro veces el peso del disolvente

convencional.

Sin  embargo, al obtener las capacidades calorificas masicas del
bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-metil-1-propilpiperidinio y el tolueno, los valores
son mas cercanos, e incluso, la capacidad calorifica de este disolvente convencional
es mayor que la del liquido idénico, las cuales son de 1.70 J/g Ky 1.44 J/g K

respectivamente.?’-28
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Se ha observado que el calor especifico a presion constante de los liquidos iGnicos
aumenta de manera lineal con la temperatura y se incrementa alrededor de 35 J/mol
K por cada grupo -CHz- adicional en la cadena alquilica del cation de distintos
liquidos i6nicos compuestos de dialquilimidazolio y bis(trifluorometilsulfonil)imida
(Gréfica 4).%?

Calor especifico a presion constante de los ILs
[C.C.IM]* [NTH, ]

850

800
— 750
=
Emo HEn=2
= 650 "
(=1
“ 600 -
550-------------. g
500

290 300 310 320 330 340 350 360

Temperatura (K)

Gréfica 4. Calor especifico a presion constante de los liquidos i6nicos
bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-aquil-3-metilimidazolio ([ChCi1IM]* [NTf])

(n=2,4,6,8) en funcién de la temperatura.??

1.2.2.- Clasificacion de los liquidos idnicos.

Los liquidos idnicos pueden ser clasificados por su naturaleza o por el objetivo de la
aplicacion para la cual fueron disefiados. En esta seccion se describen brevemente

las caracteristicas de estas categorias.

Liquidos i6énicos préticos y aproticos.

Los liquidos iénicos se pueden clasificar en liquidos i6nicos apraticos (AlLs, por sus
siglas en inglés) y liguidos iénicos proéticos (PILs, por sus siglas en inglés). Los AlLs
se obtienen mediante reacciones de alquilacion directa con haluros de alquilo
(Figura 7a). Otra manera de obtener liquidos idnicos aproéticos es mediante
reacciones de metatesis anionica utilizando sales metalicas que se compongan del
anién que se desea que conforme parte del liquido i6nico que se quiere sintetizar
(Figura 7Db).
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Figura 7. Rutas de sintesis para la obtencién de liquidos iGnicos aproticos.

Los PILs se obtienen mediante la reaccién de una base de Bronsted y un &cido del
mismo tipo, de manera que su sintesis es mas sencilla que la sintesis de los liquidos
iGnicos aproticos, ya que al llevarse a cabo la reaccion solamente se genera el

liquido i6nico sin otro subproducto (Figura 8).
[\ [ \e

/NY”H R YN\H

y R4 X = Halégeno (CI ,Br ,I)

X

\

b

Ri

C)
/7 \ Rr,coom / \ ® Q
Ne N2 g N ;
R \( R,
@)
Ry

Figura 8. Rutas de sintesis para la obtencién de liquidos i6nicos proticos.

Liquidos iénicos de tarea especifica.

Existe una clasificacion de los liquidos i6nicos que los engloba debido a su disefio
para una cierta aplicacion, esta es liquidos ionicos de tarea especifica (TSILs, por
sus siglas en inglés). Estos liquidos i6nicos se caracterizan por contar con
estructuras que tienen una funcionalidad reactiva en alguno de sus iones 0 en
ambos. El término con el que se conocen estos ILs surgid por su uso en aplicaciones

de catdlisis y de extracciones de metales y de otras sustancias.?32°
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Figura 9. Liquido idnico de tarea especifica sulfonato de fosfonio.

Liquidos iénicos para la extraccion desde fases acuosas.

Se han utilizado liquidos idénicos aproticos de cationes dialquilimidazolio y
trialquilimidazolio con aniones hexafluorofosfato y bis(trifluorometilsulfonil)imida para
extraer iones metalicos como el Sr2*. Sin embargo, estos sistemas requieren de
agentes de extraccion como 18-etercorona-6 y diciclohexil-18-etercorona-6 que se
coordina con el ibn metélico para transferirse a la fase del liquido i6nico, de manera
que en estos sistemas los ILs solamente funcionan como medio de dilucién del

complejo metdlico (Figura 10). 3082

Naa U se
Co)CL X
Lo NP

Figura 10. Estructura molecular de los extractantes 18-etercorona-6 (a) y

diciclohexil-18-etercorona-6 (b).

Ademas de los iones metalicos, también se ha utilizado diciclohexil-18-etercorona-6

(figura 10 b) para la extraccién de la proteina citocromo c (Cyt-c) desde fases
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acuosas hacia fases de liquidos i6nicos compuestos por el catién imidazolio y el

anion bis(trifluorometilsulfonil)imida.3?

El inconveniente de estos sistemas es la dificultad de encontrar un agente de
extraccion capaz de coordinar al ibn metalico deseado y que, a su vez el complejo
metalico formado tenga afinidad por la fase del liquido i6nico. Debido a esto, se han
desarrollado liquidos i6nicos de tarea especifica para estos procesos de

extraccion.33

Se ha extraido cesio (Cs*) y estroncio (Sr?*) con liquidos iénicos de tarea especifica
compuestos por los aniones bromuro ([Br]) y bis(trifluorometilsulfonil)imida ([NTf2]")
con cationes de imidazolio funcionalizados con estructuras de la familia de los éter-

corona (figura 11).34

eI els
Lot L JWVW

Figura 11. Cationes de liquidos ionicos funcionalizados con estructuras de la familia

de los éter-corona.

Sin embargo, estos liquidos ibnicos de tarea especifica se utilizaron solamente como
agentes extractantes dispersos en fases conformadas por el liquido iénico
bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-butil-3-metilimidazolio ([C4CiIM]* [NTf2])) que no

es de tarea especifica.

Las estructuras de estos liquidos ionicos de tarea especifica son complejas por lo
que el proceso de sintesis de estos compuestos es costoso. Sin embargo, se han
logrado obtener liquidos i6nicos de tarea especifica para la extraccion de metales
con estructuras mas sencillas, que ademas de funcionar como agente de extraccion,

también componen en su totalidad la fase organica del sistema de extraccion.
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El liquido iénico bis(trifluorometilsulfonil)imida de betania ([Hbet]* [NTf2]) (figura 12)
esta funcionalizado con un grupo carboxilo en su catién, el cual al desprétonarse
forma un carboxilato, los cuales son conocidos por ser fuertes coordinantes de
distintos iones metalicos. Este liquido ionico ha sido utilizado en extracciones de

iones metalicos como escandio (lll), uranio (VI), indio (lll), titanio (lll) y titanio (1). 3537

Figura 12. Estructura quimica del liquido i6nico de tarea especifica
bis(trifluorometilsulfonil)imida de betania ([Hbet]* [NTf,]).

Las estructuras que integran este tipo de liquidos i6nicos funcionalizados para la
extraccion de iones metalicos guardan relacion con las estructuras o grupos
funcionales de los agentes de extraccion utilizados en procesos con disolventes

convencionales, como son los grupos carboxilico y amino (figura 3).383°

1.3.- Miscibilidad de los liquidos.

En los sistemas de extraccion liquido-liquido se emplean sistemas bifasicos, es decir,
en los cuales ambos liquidos forman dos fases separadas. Sin embargo, no todas
las combinaciones binarias de disolventes se mantienen separadas al mezclarlos,
pudiendo formar sistemas monofasicos. Esto depende de la miscibilidad que existe

entre ambos liquidos.

Dos ligquidos son totalmente miscibles cuando ambos se disuelven el uno en el otro
en cualquier proporcién de la mezcla siendo mutuamente solubles, de manera que
forman una sola fase. Esto se debe a las altas interacciones entre las moléculas de

ambos liquidos por ejemplo con las moléculas de alcohol y agua.

Por el contrario de los liquidos totalmente miscibles, los liquidos inmiscibles formaran

un sistema heterogéneo al ser mezclados. Los disolventes que componen este tipo
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de mezclas al ser agitados no se disuelven (totalmente) el uno en el otro, sino que
forman mezclas turbias que contienen gotas pequefias de uno de los liquidos
suspendidas en el otro. Sin embargo, si la mezcla se deja en reposo los dos liquidos
se separaran en dos fases nuevamente. Un ejemplo de este tipo de mezclas es el

benceno y el agua.*°

1.3.1.- Temperatura de solucion critica (CST).

Entre los dos extremos de solubilidad anteriormente descrito existe la miscibilidad
parcial. En las mezclas que presentan este comportamiento la solubilidad mutua de
los disolventes depende de la composicion de la mezcla y su temperatura. Sin
embargo, existe una temperatura conocida como “temperatura de solucién critica”
(CST, por sus siglas en inglés) sobre la cual o bajo la cual, la mezcla es miscible en
un rango de composiciones y es caracteristica para cada mezcla de disolventes en

particular.

En estos tipos de mezclas es posible llevar a cabo la transicidon de un sistema
heterogéneo a uno homogéneo (o viceversa) al variar la composicion de la mezcla
y/lo su temperatura. Este comportamiento es llamado como comportamiento

termomorfico.

La temperatura tiene un efecto sobre las mezclas parcialmente miscibles, ya que la
generalmente la variacion de la temperatura aumenta o disminuye la solubilidad
mutua de los liquidos, mientras que el efecto de la composicion se debe a la

saturacion.

Un ejemplo de mezclas parcialmente miscibles es la mezcla binaria entre agua y
anilina. En la figura 13 se muestra el diagrama de solubilidad mutua de esta mezcla
en funcién de su composicién y temperatura, obteniendo una curva de saturacion

(linea color verde).
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Figura 13. Diagrama de solubilidad mutua de un sistema de agua con anilina.*!

En este diagrama de solubilidad de anilina y agua se pueden observar dos zonas:
una en la cual el sistema de mezcla es heterogéneo (dentro de la curva de

saturacion) y otra en la cual es homogéneo (fuera de la curva de saturacion).

En la mezcla de anilina y agua al aumentar la temperatura aumenta la solubilidad
mutua de ambos liquidos obteniendo un sistema homogéneo a partir de un sistema
heterogéneo. Este fendmeno ocurre a determinadas temperaturas que dependen de
la composicion de la mezcla (curva de saturacion). Sin embargo, por encima de los
168 °C (CST de la mezcla, punto T¢), se obtiene un sistema homogéneo

independientemente de la composicion de la mezcla.

Al observar el diagrama de fases de la figura 13, a una temperatura de 80°C
partiendo del punto A de anilina pura. Cuando se afiaden unas gotas de agua en

una gran cantidad de anilina, el agua se disolvera completamente.

Sin embargo, si se continla agregando agua (siguiendo la ruta A) se llegara a un
punto en el cual la anilina se satura de agua, la cual forma una segunda fase y se
obtiene un sistema heterogéneo. De igual manera, este comportamiento también
ocurre en un sistema rico en agua al que se le afiade anilina (Punto B y ruta B).414?
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Tipos de temperatura de solucion critica.
Existen dos tipos de temperatura de solucion critica: la superior (USCT, por sus

siglas en ingles) y la inferior (LCST, por sus siglas en ingles).

La UCST es la temperatura sobre la cual la mezcla es completamente homogénea
en un rango de composiciones como en el caso de la mezcla agua-anilina (figura
14a). Por el contrario, la LCST es la temperatura bajo la cual la mezcla es
completamente homogénea a en un rango de composiciones como en el caso de la
mezcla agua-trietilamina (figura 14b). Ademas, existen sistemas que tienen ambos
tipos de temperatura de solucion critica como el sistema agua con nicotina (figura
14c).4143

a) Agua-Anilina b) Agua-Trietilamina ¢) Agua-Nicotina
Una fase
A A A

(T ©
—t
o E E Dos fases e UCsT
a g L]

o
g £ Una fase £ e LCST
= Dos fases A & Una fase

% masa de anilina % masa de trietilamina % masa de nicotina

Agua 50% - Anilina 50% Agua 70% - Trietilamina 30% Agua 70% - Nicotina 30%
UCST - 168 °C LCST -185 °C UCST —210°C/LCST-61°C

Figura 14. Diagramas de solubilidad mutua de sistemas con distintos tipos de

temperatura de solucion critica.

Los sistemas con comportamiento UCST son mas comunes. En estos la transicion
de fase se debe al aumento de las interacciones entre las moléculas de los
compuestos de las mezclas, esto se debe al aumento de la energia cinética de estas

moléculas por el calentamiento.

En el caso de la LCST los dos componentes forman un complejo débil que es estable
a bajas temperaturas, pero inestable a temperaturas superiores, debido a que el

complejo se rompe y los componentes son menos miscibles.*
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Efecto sobre la temperatura de solucién critica por introduccion de un tercer

componente.

Al adicionar un tercer componente a una mezcla binaria que posee una temperatura
de solucion critica, la solubilidad entre los componentes originales disminuye si el
nuevo componente es miscible solamente en uno de los dos componentes de la
mezcla original o si tiene una solubilidad muy distinta entre ambos liquidos. En caso
de que el sistema ternario muestre una UCST, esta serd mas elevada a la del
sistema binario original, mientras que si muestra una LCST, esta sera menor a la del

sistema binario de origen.

Si el componente agregado a la mezcla binaria es totalmente miscible en ambos
componentes del sistema original, en el caso de que el sistema ternario presente
una UCST, esta serd menor a la UCST de la mezcla binaria. En el caso de que el
sistema muestre una LCST, esta sera mayor a la LCST del sistema binario.*

1.3.2.- La termodinamica de la miscibilidad parcial.

El proceso de mezclado mediante la variacion de la temperatura (miscibilidad
parcial) puede ser explicado por la termodinamica.

Para una solucion binaria ideal liquido-liquido (que sigue la ley de Raoult) entre los
componentes A y B, la variacion de entalpia de la mezcla es cero (AHyezc1a = 0) Y
la variacion de la entropia de la mezcla tiene un valor positivo ya que los logaritmos
naturales de las fracciones molares son siempre negativos (ecuacion 1). Debido a
esto la energia libre de Gibbs de la mezcla es siempre negativa (ecuacién 2) y por

tanto los componentes de la mezcla son miscibles en todo el rango de composicion.

ASMezcla == _nR[XAln(XA) + XBln(XB)] (EcuaCién 1)

AGpmezcla = nRT[XAln(XA) + XBln(XB)] (EcuaCién 2)

En una solucién real, al considerarse la diferencia entre la energia de las

interacciones de las moléculas de los compuestos que componen la mezcla, la

22



entalpia puede presentar un valor distinto de cero y por lo tanto la energia libre de
Gibbs puede variar entre un valor positivo a negativo dependiendo de la composicion
del sistema o de su temperatura, formando mezclas parcialmente miscibles.*

La miscibilidad de dos liquidos parcialmente miscibles ocurre cuando la energia libre
de Gibbs de la mezcla es negativa (ecuacion 3).

AGupezcia = AHpmezcia — TASymezcia (Ecuacion 3)

AGpezcia < 0 = Los componentes son miscibles
AGprezcia > 0 = Los componentes son inmiscibles

No existen reglas generales para predecir si un sistema tendra un comportamiento
UCST o LCST. Sin embargo, se puede esperar que un sistema tenga un
comportamiento UCST si la entropia de la mezcla es positiva (ASyezcia > 0). Al
aumentar la temperatura, la energia libre de Gibbs de la mezcla tiene un valor mas

bajo y puede volverse negativa obteniendo una mezcla homogénea.

Por lo general y por probabilidad la entalpia de las mezclas tiene un valor positivo,

por lo cual los sistemas con UCST son mas comunes.

Por el contrario de los sistemas UCST, se puede esperar que un sistema tenga una
LCST si la entropia del sistema es negativa (ASye.qcia < 0), Ya que la energia libre
de Gibbs de la mezcla toma un valor mas positivo a medida que aumenta la
temperatura, hasta el punto de tener una energia libre de Gibbs mayor a cero y por

tanto un sistema inmiscible.

1.4.- Liquidos i6nicos con temperatura de solucion critica.

Una caracteristica importante de los liquidos idnicos, aparte de las anteriormente
mencionadas, es la frecuencia con la que presentan una temperatura de solucién
critica. Este comportamiento ocurre con algunas mezclas de disolventes
moleculares, pero se ha descubierto una amplia variedad de liquidos ionicos que
poseen esta propiedad con distintos tipos de disolventes como alcoholes, agua e
hidrocarburos.
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En la literatura existen alrededor de 100 liquidos i6nicos diferentes que cuentan con

una temperatura de solucién critica con distintos disolventes en aproximadamente

500 mezclas con comportamiento termomorfico. De este gran niumero de sistemas

con temperatura de solucion critica, los sistemas con agua son los mas escasos,

abarcando solo el 10% del total (Gréafica 5).46

10%

40%

Porcentajes de sistemas de ILs con CST con
distintos tipos de disolventes

50%

Agua
Alcoholes

Hidrocarburos

Gréfica 5. Proporcion de sistemas termomoérficos de liquidos i6nicos con distintos

tipos de disolventes reportados en la literatura.

Algunas mezclas de liquidos i6nicos que muestran una temperatura de solucién

criticas se muestran en la tabla 3.4749

Liquido i6nico

Caracteristicas de la mezcla

N

|

N 2 Rq= Butil
\) N/ \N

Tricianométamida de 1-butil-3-metilimidazolio

e Mezcla: IL/agua

e Fraccion masa de IL = 0.36
e Fraccion mol de IL =0.04

e UCST=537°C

/e

NS FaC\Q/N\g/CFs R,= Propil
| I
o o

Bis(trifluorometilsulfonil)imida de
1-metil-1-propilpiperidinio

e Mezcla: IL/1-pentanol

e Fraccion masa de IL = 0.64
e Fraccion mol de IL = 0.07

e UCST=62.0°C
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® Rs (‘3‘ o ﬁ e Mezcla: IL/benceno
N FC Nl _-cFs _
/\ g |S Rs= Decil | e Fraccion masade IL =0.11

e~ (')' o) e Fraccién mol de IL = 0.02

Bis(trifluorometilsulfonil)imida de e UCST = 45.0 °C
1-decil-3-metilimidazolio

—N

Tabla 3 . Algunos sistemas de liquidos i6nicos con temperatura de solucion critica
con distintos disolventes.

El comportamiento termomorfico de los liquidos idnicos en agua se logra al tener un
equilibrio entre la hidrofobicidad de sus iones. Kohnoa Y.y Ohno H. mostraron que,
al variar el anion, el comportamiento termomorfico se encuentre en una region
intermedia entre los liquidos idnicos que eran completamente solubles y los que eran
insolubles en agua. Esto se relaciona directamente con la hidrofobicidad de los
aniones como se muestra en la tabla 4 en donde el caracter hidrofobico de los

aniones aumenta de izquierda a derecha.®°

Cation [Pg444l"
Anidn [Cl]- [Br] [NO;) [TsO] [CF,CO0] [BF,] [NTT,]
Naturaleza 0 0 0 CST CST X X

X =IL hidrofébico O = IL hidrofilico  CST = IL con comportamiento termomarfico con agua
Tabla 4. Comportamiento de distintos liquidos i6nicos del cation tetrabutilfosfonio

([Pa4,4,4.4]%) con agua.

Hasta estos momentos no se puede establecer con seguridad reglas para saber el
tipo de comportamiento termomorfico que tendran los sistemas de los liquidos
ibnicos que muestran una CST con agua, sin embargo, se pueden establecer
algunos acercamientos mediante la aplicacion de la ecuacién de la energia libre de

Gibbs de la mezcla (ecuacién 3).

Se puede esperar que los liquidos i6nicos que se conforman de iones mas
hidrofilicos adopten un comportamiento LCST, debido a que estos iones tienen una
mayor densidad de carga y por tanto estructuran muchas moléculas de agua a su
alrededor por lo que es mas probable que la entropia de la mezcla sea negativa. Por

el contrario, los iones hidrofébicos no estructuran muchas moléculas de agua a su
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alrededor, por lo cual la entropia de la mezcla es probablemente positiva y el

comportamiento termomorfico esperado es de UCST.?®

En la figura 15 se muestra el comportamiento esperado para sistemas de liquidos
iGnicos con agua u otros disolventes préticos en funcién del tipo de anion que los

conforman.
Densidad de carga

Comportamiento i ) ) ) _ Comportamiento
LCST Cl- < Br < [CF,COO0] < [BF,]” < [NTf,] UCsST

— > +

Hidrofobicidad

Figura 15. Comportamiento termomorfico esperado de una mezcla de IL con agua

o disolventes proéticos en funcién del anién que compone al liquido i6nico.?®

En el caso de disolventes aproticos como los hidrocarburos se invierte el

comportamiento esperado en la serie de la figura 15.

En el caso de los cationes, el comportamiento termomaorfico mas comuan entre los
liquidos i6nicos en agua es el de UCST, sin embargo, en general el comportamiento

LCST se ha obtenido empleando cationes de tetraalquilfosfonio.>!
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2.- Marco teorico.

2.1.- Extracciones liquido-liquido por comportamiento termomaorfico.
Los sistemas de extraccion mediante mezclado termomorfico no son nuevos ya que
se han empleado con algunos disolventes convencionales como los nitrilos.>? Sin

embargo, en comparacion con los liquidos iénicos estos sistemas son escasos.

Como se menciono en la seccidn 1.4, existe un gran numero de liquidos idnicos que
presentan este comportamiento con distintos disolventes y debido a sus ventajas en
las extracciones de iones metalicos desde fases acuosas, los liquidos idnicos

muestran un alto potencial empleando este método de mezclado.

Ademas, es importante remarcar la capacidad que tienen los liquidos idnicos para
ser diseflados con fines especificos y la gran variedad de iones que existen para su
disefio (de 10'2 combinaciones binarias posibles). Esta importante caracteristica
permite tener un amplio marguen en el desarrollo de sistemas de extraccion

termomorfica con este tipo de disolventes.>3

2.1.1.- Extracciones con liquidos ibnicos con comportamiento termomaorfico.

En particular los liquidos i6nicos que poseen una temperatura de solucién critica, o
en otras palabras comportamiento termomorfico, han sido utilizado para las
extracciones liquido-liquido variando la temperatura de las mezclas IL/agua, sobre y
por debajo de sus temperaturas de solucion critica (entre 2 °C a 5 °C por arriba y por
debajo de la CST).

Como se menciond en la seccién 1.2.2, se ha extraido la proteina citocromo ¢ (Cyt-
c) desde fases acuosas mediante extraccion convencional (mezclado por agitacion)
hacia liquidos i6nicos de cation imidazolio con el anién bis(trifluorometilsulfonil)imida
utilizando diciclohexil-18-etercorona-6 (figura 10b) como extractante. Sin embargo,
esta misma proteina también ha sido extraida satisfactoriamente mediante un
mezclado termomarfico aprovechando el comportamiento LCST (de 22°C) que tiene
el IL tetrabutilfosfonio de N-trifluorometanosulfonil laucina ([Pa4,4,4,4]*[Tf-Leu]) con
agua. La gran ventaja de este método es la omision de la necesidad de utilizar el
extractante diciclohexil-18-etercorona-6 (figura 16).54°°
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|:| Fase acuosa
|:| Fase de liquido idnico
» » |:| Mezcla homogénea IL/agua
Proteina citocromo ¢

Figura 16. Procedimiento de extraccion mediante mezclado termomoérfico de la

proteina citocromo c con el liquido ionico [Pa4,4,4,4]*[Tf-Leu] con LCST de 22°C.

Empleando el mismo procedimiento que en la extraccion de la proteina citocromo c,
se han extraido iones metalicos de cobalto (Il), niquel (ll), cobre (Il) y zinc (Il
empleando el liquido i6nico tributil-{2-[2-(2-metoxietoxi)etoxi]etil}fosfonio ([P4,4.4,e3]*
[DEHP]) (figura 17), el cual esta funcionalizado para extracciones de iones
metélicos, ya que cuenta con una cadena de oligoetileno en su cation y un anién con
la misma estructura que el agente de extraccion de sistemas convencionales DEHPA

(figura 3a).

Pl 0 o

I
O

Figura 17. Liquido i6nico a base de fosfonio con comportamiento LCST con agua:
tributil-{2-[2-(2-metoxietoxi)etoxi]etil}fosfonio ([Pa4.4.4.e3]* [DEHP]).

Este liquido i6nico se ha utilizado para la extraccion de estos iones metélicos en
extracciones convencionales con agitacion mecanica, pero también se ha empleado
su comportamiento termomofico con agua. Al superar los 44 °C (LCST) la mezcla
de 50% en peso de IL/agua el sistema homogéneo se convierte en uno heterogéneo.
En este proceso, al aumentar la temperatura las interacciones agua-agua y ion-ion
son mas favorecidas entre si, que las interacciones ion-agua, lo cual causa esta

conversion.s6
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El liquido iénico bis(trifluorometilsulfonil)imida de betania ([Hbet]* [NTf2]) (figura 12)
ha sido ampliamente utilizado en extracciones liquido-liquido convencionales (con
agitacion). También este liquido i6nico muestra una UCST de 55 °C con agua, de
manera que ha sido empleando en extracciones de iones Cu (Il), Ga (lll), In (lll), Sc

(I, Pd (Il), Rh (I), Ru (Il) y U (VI) mediante su comportamiento termomarfico.>%:57:58

De igual manera, los liquidos ionicos con el anion bis(trifluorometilsulfonil)imida
(INTf2]) con los cationes colina ([Choline]*) y 1-carboximetil-3-metilimidazolio
([HOOCMIM]*) (figura 18) muestran comportamientos de UCST con aguaa 72 °Cy
75 °C respectivamente, de manera que han sido utilizados en extracciones

termomorficas de iones Nd (lll) y U (VI).585°

o o O| ® OH
FgC\!/N\S/CF3 \‘ /\N
—N
| N
cu o) /®\/\OH — o
Anion [NTF,] Canion [Choline]* Canién [COOHMIM]*

Figura 18. lones de los liquidos i6nicos del anién bis(trifluorometilsulfonil)imida
(INTf2]) con los cationes colina ([Choline]*) y 1-carboximetil-3-metilimidazolio
([HOOCIM]").

Ventajas de las extracciones liquido-liquido con mezclado térmico.

Las extracciones liquido-liquido realizadas en sistemas de liquidos i6nicos y fases
acuosas mezcladas mediante una variacion de temperatura muestran varias
ventajas frente a las extracciones realizadas mediante mezcla convencional (de

mezclado por agitacion).

Las extracciones liquido-liquido convencionales requieren liquidos idnicos altamente
hidrofébicos lo cual se encuentra asociado a mayores viscosidades, debido a que su
solubilidad disminuye con iones mas voluminosos (con largas cadenas alquilicas).

Esta caracteristica implica que el liquido iénico tiene una viscosidad mas alta.®°

Las altas viscosidades de los liquidos iénicos dificultan la transferencia de masa de

los iones metdlicos a través de las fases de los sistemas de extracciones
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convencionales. Por el contrario, los sistemas de extraccion termomorfica no
presentan esta dificultad, de manera que la velocidad de la extraccion solo depende

de la cinética de las reacciones quimicas entre los iones y el agente de extraccion.
52,59

El tiempo de extraccion de los sistemas termomoérficos son significativamente mas
cortos en comparacion a sus homoélogos de mezclado convencional, alcanzando los

mismos porcentajes de extraccion en tiempos de entre 60 y 120 veces mas cortos.

La extraccion de Nd (lll) con [Choline]* [NTfz]" tardd 10 minutos en alcanzar el 100%
de extraccion mediante agitacion, pero solo tardo 5 segundos en obtener el mismo

porcentaje mediante mezclado termomorfico.%®

En el caso de [COOHMIM]* [NTfz], la extraccion de U (VI) tardé tan solo 1 minuto en
alcanzar el equilibrio mediante el comportamiento termomdérfico, mientras que tomo
60 minutos mediante mezclado por agitacion. En otros sistemas de extraccion
convencional de U (VI), el equilibrio se ha alcanzado en tiempos de hasta 120

minutos con los liquidos idénicos de hexafluorofosfato de 1-alquil-3-metilimidazolio. %8

En el caso del area interfacial, en los sistemas de extraccion convencional es uno
de los principales factores que afectan la trasferencia de masa, sin embargo, en el
mezclado termomorfico basicamente se consigue un area infinita al obtenerse un

sistema homogéneo.

2.1.2.- Recuperacion energética.

En los procesos industriales que involucran el requerimiento de calentamiento y
enfriamiento, es posible llevar a cabo disefios de procesos que permitan aprovechar
la mayor cantidad de energia térmica involucrada en estos y reducir la energia

requerida de fuentes externas.

Una de las principales variables consideradas en los procesos industriales es la
temperatura de las corrientes de proceso, las cuales son corrientes internas al
proceso que van de un equipo a otro. Con suma frecuencia estas corrientes tienen
que aumentar o disminuir su temperatura dependiendo de sus condiciones de

ingreso a cada etapa y sus condiciones de operacién en cada una de estas.
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El aumento y disminucion de la temperatura de las corrientes de proceso contribuyen
considerablemente en los costos de operacion, debido a que involucra el
requerimiento de servicios externos de calentamiento y enfriamiento. La

optimizacion de este proceso se encuentra en la minimizacion de estos servicios.5!

Naturalmente, debido a la presencia de corrientes de proceso calientes y frias se
han desarrollado con el tiempo (principalmente a partir de los afios 70s) alternativas
como las redes de recuperacion de energia, en las cuales mediante la transferencia
de energia (por conduccion y conveccion) entre estas corrientes, se logran aumentar
o disminuir sus temperaturas, aproximando o alcanzando las temperaturas
requeridas en el proceso, disminuyendo de esta manera la cantidad de servicios

externos.52

La manera mas eficaz de recuperar la energia excedente de una corriente es ponerla
en contacto directo con la corriente que requiere dicha energia para su

aprovechamiento, lo cual se lleva a cabo a través de intercambiadores de calor.53

Intercambiadores de calor.

Los intercambiadores de calor son equipos ampliamente utilizados en los procesos
industriales, los cuales permiten calentar, enfriar y/o provocar un cambio de estado
en una corriente de proceso, esto ocurre en estos equipos mediante la transferencia

de energia térmica desde un fluido a otro.

La transferencia de calor ocurre entre corrientes de proceso o entre una corriente de
proceso y una corriente de servicio (vapor de agua o agua de enfriamiento), ya sea
a través de una superficie solida o mediante el contacto directo entre fluidos

inmiscibles.

Los intercambiadores de calor pueden clasificarse de distintas maneras segun varios

criterios, como es su construccion, la configuracion de las corrientes y su funcion.
l) Clasificacion de intercambiadores por construccion.

La clasificacion por construccion considera los tipos de estructuras fisicas,

dimensiones y formas involucradas en la construccién de los equipos, existiendo los
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intercambiadores de tubos, intercambiadores de placa e intercambiadores de

superficie extendida.

El tipo de intercambiador méas utilizado en la industria es de tubo, el cual en su
configuracion mas basica consiste en dos tubos concéntricos por los cuales circulan
las corrientes cuyos fluidos intercambian calor (tipo doble tubo, figura 19a). Sin
embargo, el fluido interno también puede moverse en una mayor cantidad de tubos,
mientras que el fluido que circula de manera externa puede circular en un tubo
(intercambiador tipo multitubo, figura 19b) o en una coraza (intercambiador tipo

coraza y tubos, figura 19c¢).%*

Tubo interno  Tubo externo
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a) Intercambiador de doble tubo b) Intercambiador multitubo

l l Tubos internos Coraza
!

<— Corriente caliente

<— Corriente fria

1
Deflectores

c¢) Intercambiador de coraza y tubos

Figura 19. Tipos de intercambiadores tubulares.

Los intercambiadores de placas estan conformados por un conjunto de placas
soldadas entre si, por las cuales circulan de manera separada los fluidos que
intercambian calor. Las placas pueden ser lisas o con ondulaciones y generalmente
no pueden soportar presiones, temperaturas, caidas de presion o diferencias de

temperaturas elevadas (figura 20).
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- Corriente caliente

- Corriente fria

Figura 20. Intercambiador de placas.
Los intercambiadores de superficie extendida cuentan con aletas en superficies
planas o tubulares, con el fin de aumentar el area de transferencia de energia. Se
puede ampliar esta area entre cinco y doce veces al adicionar estas aletas en el
disefio (figura 21). Esto permite contar con intercambiadores de calor mas eficientes
y con una mayor densidad de area superficial respecto al volumen (), mayor a 700
m2/m3, cuyo valor generalmente no superan los intercambiadores de tubos o

placas.®®

Figura 21. Tubo con aletas.

I) Clasificacién de intercambiadores por configuracion.

La configuracion de las corrientes en un intercambiador depende de su disefio. En
un intercambiador de doble tubo se pueden tener las configuraciones de contra
corriente y paralelo, en la primera los fluidos se mueven en direcciones contrarias e

ingresan al equipo por extremos contrarios (figura 22a), mientras que en la
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configuracion en paralelo las corrientes se mueven en la misma direccién e ingresan

por los mismos extremos (figura 22b).
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Figura 22. a) Configuracion contracorriente y b) paralelo en un intercambiador de
doble tubo.

Otro tipo de configuracion es la de flujo cruzado en la cual las corrientes que
intercambian calor forman un angulo en el espacio. Por lo general estas corrientes
circulan de manera perpendicular. Estos intercambiadores pueden consistir en un
has de tubos en el cual circula un liquido que es enfriado mediante una corriente de

aire, como en los radiadores de automéviles (figura 23).%6

<— Corriente caliente

<— Corriente fria

Figura 23. Configuracion de flujo cruzado.
Las configuraciones contra corriente, paralelo y cruzado aplican individualmente en
intercambiadores de un paso, sin embargo, los intercambiadores de coraza y tubos
pueden presentar una combinacion de estas configuraciones como flujo cruzado a
contracorriente y flujo cruzado paralelo, esto debido a que estos intercambiadores

pueden ser multipaso tanto del lado de la carcasa como de los tubos (figura 24).%7
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a) Flujo cruzado contra corrients b) Flujo cruzado contra paralelo

=== =——
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[ <— Corriente caliente <— Corriente fria }

Figura 24. Combinacién de configuraciones de flujo en intercambiadores de coraza
y tubos con méas de un paso.

1) Clasificacion por funcion.

La transferencia de calor en un intercambiador puede causar un cambio de
temperatura y/o un cambio de fase en las corrientes de proceso. Dependiendo de
estas variaciones los intercambiadores de calor se definen de distintas maneras.

Los intercambiadores que permiten una transicion de fase completa o parcial de
estado gaseoso a estado liquido, sin cambio de temperatura en la corriente de
proceso, son conocidos como condensadores, mientras que los intercambiadores
gue permiten la transicion de fase en sentido contrario, de estado liquido a gaseoso,

son conocidos como vaporizadores.

En el caso de intercambiadores que aumentan o disminuyen las temperaturas de las
corrientes de proceso mediante el uso de una corriente de servicio, ya sea vapor de

agua o agua de enfriamiento, son conocidos como calentadores o enfriadores.

Finalmente, los equipos que involucran solamente corrientes de proceso para
aumentar o disminuir las temperaturas de estas mediante la transferencia de calor,

son conocidos simplemente como intercambiadores de calor.58
Tipos de calor para intercambiadores de calor.

Como ya se mencion0, la transferencia de calor entre dos corrientes puede
involucrar un cambio de temperatura y/o un cambio de fase en las corrientes
involucradas en el proceso. Dependiendo del fenbmeno ocurrido mediante la
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transferencia de calor, este calor es definido como calor sensible o como calor

latente.

El calor sensible estd definido como la energia transferida cuando se altera la
temperatura de una sustancia. La temperatura aumenta si el fluido recibe calor o

disminuye si lo cede.

Este tipo de calor es una funcion continua de la temperatura que, al ser expresado
por unidad de temperatura, es una funcion a su vez del calor especifico de la
sustancia. El calor especifico es la cantidad de energia requerida para aumentar la

temperatura de un gramo de masa de dicha sustancia en un grado.

Debido a que el calor no es una funcién de estado, las condiciones del sistema deben
de estar bien definidas para poder obtener mediciones de calor adecuadas. Para
obtener estos valores al menos una de las propiedades mecanicas se mantiene

constante, ya sea la presion o el volumen.%°

En el caso de los gases se mantiene el volumen constante y el calor corresponde a
la variacion en la energia interna; debido a la definicion del calor especifico, este
cambio esta dado por el calor especifico a volumen constante (cv) variando la

temperatura de T1 a T2 (ecuacion 4).

T;
Q, =du = j c,(T)dT (ecuacion 4)
T
En el caso de sistemas condensados, liquidos y sélidos, se mantiene la presién
constante y el calor corresponde a la variacion de la entalpia, el cual esta dado por
el calor especifico a presién constante (cp) variando la temperatura de T1 a T2
(ecuacion 5).
T;
Q, =dh = f cp(T)dT (ecuacion 5)
T,
Por otro lado, el calor latente se define cuando una sustancia mantiene su
temperatura al momento de transferir calor y generalmente se presenta cuando hay

un cambio de fase de la sustancia y suele ser expresado por unidad de masa.
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Dependiendo del tipo de cambio de fase este tipo de calor recibe distintos nombres.
Se conoce como calor latente de fusion a la energia absorbida durante la fusion de
una sustancia que presenta una transicion de fase de solido a liquido y equivale a la
energia liberada durante la congelacion. En el caso de una transicion de fase de
liquido a vapor, se le conoce como calor latente de evaporacion y es la energia
absorbida para este cambio de fase y es equivalente a la energia liberada durante

la condensacion.”®
Aplicacion de energia solar.

Otra alternativa para reducir los costos de operacion de un proceso es la utilizacion
de energias renovables. Estas son fuentes energéticas que se renuevan
naturalmente en el ecosistema como el agua y el viento o que a escala humana se
pueden considerar inagotables como el caso de la energia solar o la energia

geotérmica.’*

El aprovechamiento de este tipo de fuentes energéticas ha ido aumentando con el
paso de los afios a escala industrial. Segun datos de la agencia internacional de
energia (IEA, por sus siglas en inglés), una gran parte de la energia consumida en
el mundo esta destinada al sector industrial, seguido por el sector del transporte y el
sector residencial. Aproximadamente el 30% de la energia fue consumida por el

sector industrial en el afio 2019, siendo el principal sector de consumo de energia.

En México el porcentaje aproximado de consumo de energia en el sector industrial
es el mismo que a nivel internacional, del 30% entre los afios 2014 a 2020, con la
Unica diferencia de que este sector se mantiene solo por debajo del sector del
transporte, seguidos por los sectores residencial, agropecuario, comercial y publico

(Gréfica 6).7273
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Grafica 6. Consumo energético en petajoules por sector en México en el afio 2018.
73

Entre los afios 2014 y 2020, alrededor del 33% de la energia utilizada en el sector
industrial en México corresponde a energia eléctrica, mientras que el resto proviene
en forma de calor desde fuentes como el carbén, gas seco (fraccién ligera del gas
natural), fuentes renovables y los petroliferos como el gas licuado, gasolina, naftas,

diesel y combustdleo (Grafica 7).

Consumo energético por fuentes de energia en el sector industrial
mexicano en el afio 2018
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Gréfica 7. Consumo energético en petajoules del sector industrial en México por
tipo de fuente de energia en el afio 2018.73

La produccién y el consumo de la energia solar en México ha tenido un importante
crecimiento a lo largo de los afios. En general, en el afio 2019 al afio 2020 se produjo
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un 25.89% mas de energia de este tipo en nuestro pais. En el caso individual del
sector industrial, se ha observado un crecimiento cada vez mas pronunciado

aumentando un 76.53% el consumo entre estos afios (Gréfica 8).

Consumo de energia en el sector industrial mexicano
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Gréfica 8. Consumo energético en petajoules del sector industrial en México entre
los afios 2000 y 2020.7

Por su posicion geografica, México se encuentra en una region con una alta
captacion de irradiacion solar, principalmente en el norte del pais en donde a su vez
se encuentran los principales estados mineros de México. En este sector industrial

se emplea ampliamente la extraccion liquido-liquido de iones metélicos.

Algunas de las principales ciudades de estos estados que contribuyen mas con el
PIB nacional de mineria son: Hermosillo (Sonora), Ciudad Juarez (Chihuahua),
Chihuahua (Chihuahua), Piedras negras (Coahuila) y Monterrey (Nuevo leén)’

(figura 25).
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Irradiacion solar directa normal en México

Promedios de largo plazo de la irradiacién directa normal, periodo 1999-2018
Totales diarios: 36 40 44 4B 52 56 60 64 68 72 76 80

= O KWh/m'
Totales anuales: 1316 1461 1607 1753 1899 2045 2191 2337 2483 2629 2775 2922

Figura 25. Irradiacién solar directa normal en México.”

Una de las tecnologias que permite el aprovechamiento de la energia solar de
manera directa, son los colectores solares, los cuales son dispositivos que permiten
calentar un fluido mediante la captacién de la radiacion solar. Este tipo de tecnologia
ya se encuentra implementada en muchas partes del mundo y es ampliamente
utilizada por el sector residencial, llegando a consumir 9.014 PJ en el afio 2020 de

energia solar.

En el sector industrial la utilizacién de captadores solares ha ido en aumento en los
altimos afios y muestra tener un gran potencial de aplicacion principalmente en las
industrias alimentarias, pulpa y papel, quimica y mineria, las cuales tienen un alto
consumo de energia. En otras actividades como lavado, pasterizacion,
esterilizacion, tefiido, destilacién también se utiliza la energia solar.”® Se ha instalado
un total de 6, 898 m? en el 2018 y 4, 040 m? de colectores solares en el 2019 para

proveer energia a la industria mexicana.’’

Existen distintos tipos de colectores solares, los cuales pueden ser clasificados
dependiendo de su rango de temperatura de trabajo correspondiente a los distintos

procesos industriales.
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Se considera procesos de alta temperatura a los procesos que superan los 400 °C,

mientras que los procesos de temperatura media operan de 150 °C a 400 °C y los

procesos de baja temperatura involucran temperaturas menores a los 150 °C. En

estas dos Ultimas categorias se encuentra la mitad de los procesos del sector

industrial y en las cuales operan las principales tecnologias de colectores solares.

En latabla 5 se describen los principales tipos de colectores solares para rangos de

temperatura baja y media.

Tabla 5. Tipos de colectores solares.”®
Temperatura L,
Rango ., Colector Descripcidn
de operacion
<100°C Placa plana Interceptan la energia térmica en un panel acristalado con tubos
(FPC) en el interior con un fluido calo portador.
Interceptan la energia térmica en un tubo concéntrico separado
por un vacio para reducir las pérdidas de calor por conveccion y
o conduccidn.
3
g <120 °C Tubos de El fluido a calentar circula en el tubo interior con forma de “U”.
+ vacio (ETC)
g En el tipo heat-pipe, el tubo interior contiene un fluido altamente
g volatil (metanol o etanol) que transfiere la energia captada hacia
= el fluido que se desea calentar mediante un proceso de
evaporacion-condensacion.
Parabdlico Dos superficies parabdlicas recubiertas con un material
<150°C compuesto reflectante direccionan la radiacion solar hacia un tubo por el cual
(CPC) circula el fluido a calentar.
Placa plana Funcionaigual que el FPC, pero la placa plana se encuentra al vacio
120°C- 180 °C | evacuada como en el caso de los tubos del ETC para disminuir las pérdidas
o (EFPC) de calor por conveccién y conduccion.
8
E Lineal Una serie de espejos planos o curvos, ordenados de manera
= 60°C-250°C horizontal direccionan la radiacion solar hacia un tubo absorbente
2 Fresnel (LFC) . . . .
© estacionario por donde circula un fluido caloportador.
3
E, Gilindro Se componen de una lamina en forma de parabola, la cual
R . direccionan la radiacidn solar hacia dos tubos concéntricos que
<300 °C parabdlico . -
(PTC) tl.enen un vacio .entre. ellos. Estos colectore§ cuentan con un
sistema que permite alinearse con la trayectoria del sol.
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2.2.- Extracciones liquido-liquido en tanques de mezclado.

Uno de los equipos més sencillos y que ha sido de amplia utilidad a lo largo de los
afos en la industria son los tanques de mezclado con agitadores mecanicos. Estos
equipos se emplean en extracciones liquido-liquido convencionales con sistemas

bifasicos.

En estos tanques se lleva a cabo el mezclado de las fases organicas y acuosas
mediante agitacion. Debido a la inmiscibilidad de estas fases se obtiene una
dispersion en forma de gotas de uno de los liquidos (conocido como fase dispersa)
en el otro liquido (conocido como fase continua) y de manera simultdnea se lleva a

cabo la transferencia de masa que involucra el proceso de extraccion (figura 26).
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Figura 26. Esquema ilustrativo de la dispersion liquido-liquido en un sistema de dos

liquidos inmiscibles para un proceso de extraccion de iones metalicos (M*).

2.2.1.- Agitacion y mezclado.

La agitacion y el mezclado son operaciones ampliamente utilizadas en la industria
quimica. Generalmente no son las operaciones principales por las que se llega al fin
primordial de un proceso: son el medio para lograr otras operaciones. Sin embargo,
la agitacion y el mezclado son de gran importancia para que estos procesos

principales se lleven a cabo de manera eficiente.

Suele creerse que la agitacion y el mezclado son sinGnimos, sin embargo, existe una
diferencia entre estos. La agitacion se refiere al movimiento inducido a un material
de una manera especifica, generalmente de manera circular en el caso de los

liguidos. Por otro lado, el mezclado se refiere a la distribucion aleatoria de dos o mas
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fases, una dentro de otra. Esta distribucién resulta en una disminucion del gradiente
de composicién y temperatura de los distintos materiales que constituyen la

mezcla.”

Por ejemplo, al considerar una sustancia pura que se encuentra en un recipiente,
esta puede ser agitada sin mezclarse. Siempre y cuando la sustancia no se
encuentre en contacto con una o diversas sustancias con propiedades diferentes,

sin importar si es miscible 0 no con estas otras sustancias.

Mediante el mezclado inducido por agitacion se pueden obtener suspensiones de
solidos en liquidos, dispersiones de gases en liquidos en forma de burbujas, mezclas
de liquidos misiles, mezclas de liquidos inmiscibles en forma de emulsiones o la
promocién de la transferencia de calor entre un liquido y un serpentin encamisado.
Estas operaciones son aplicables en procesos de catdlisis, disolucién, lixiviacion,

absorcion de gases y extracciones liquido-liquido.8°

2.2.2.- Composicion de los tanques de mezclado.

El método més simple para el mezclado de liquidos (ya sea miscibles o inmiscibles)
es mediante su agitacion en tanques. Como se muestra en el esquema simplificado
de la figura 27, estos tanques son equipados con un agitador que se encuentra
conectado mediante un eje a un motor mecanico que suministra la energia necesaria

para el proceso.

Motor

Superficie
del liquido

Eje

Agitador

Deflectores

Figura 27. Diagrama basico de un tanque con agitador y deflectores.

43



Frecuentemente los tanques son equipados con deflectores para evitar el flujo que
se genera en direccion tangencial a la direccion del giro del agitador, debido a que
esto provoca la formacion de vértices dentro del tanque, los cuales dispersan aire

en la mezcla (figura 28 y 29).8°

Direccion de
rotacion A
Axial

Tangencial

Radial

Figura 28. Direcciones del flujo tomando como referencia el extremo de una de las

paletas del agitador.

Vista lateral Vista superior

7
N

o %

Figura 29. Formacion de vortices en un tanque de agitacion sin deflectores debido

al flujo en direccion tangencial.
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Parametros de disefio.
Las dimensiones de los elementos que integran un tanque determinan su geometria

y a su vez el comportamiento hidrodindmico de los fluidos con los que se utilizara.

Existen varios estandares en el dimensionamiento de los distintos componentes de
un tanque de agitacién. En particular estas aseguran el cumplimiento de ciertas
proporcionalidades entre estos componentes. Estos estandares facilitan no
solamente el disefio de los tanques de agitacion, sino también facilitan el
procedimiento de escalamiento de los sistemas de mezclado para asegurar el mismo

comportamiento de los fluidos dentro de los tanques con diferentes voliumenes.

En lafigura 30 se presenta un tanque de agitacion y mezclado con una turbina como

agitador, con las siguientes caracteristicas:

Simbolo Definicién

Dt Didmetro del tanque

H Altura del liquido

J Longitud de los deflectores
Da Diametro del agitador
Dd Diametro del disco del agitador

E Distancia entre el agitador y el fondo del tanque
L Largo de las paletas del agitador

W Altura de las paletas del agitador

Tabla 6. Simbolos y significado de los parametros de disefio de un tanque de

agitacion y mezclado.

| Dt | Dd
| : | f—

i
[+
J
Figura 30. Dimensiones consideradas para el disefio de un tanque de agitacion y

mezclado.

45



Las proporciones geométricas de los elementos que conforman al tanque de
mezclado son una funcion del diametro del tanque y del diametro del agitador.
Algunas proporciones estandares que se utilizan en el disefio de tanques de

mezclado son:

Da_ 1 H_. J_1 E_1 W_1 ~
B 3 Da 5 N

1
Dt 3 Dt Dt 12 Dt - Da 4 Da

Patrones de flujo.
Dependiendo de la eleccion del tipo de agitador y las proporciones geométricas de
los distintos elementos del tanque, se pueden presentar distintos patrones de flujo

de los liquidos involucrados en el mezclado.

El flujo axial es aquel que se mueve de manera paralela al eje del agitador, en
direccion descendente en la parte inferior del agitador y en direccion ascendente al
lado de las paredes del tanque (Figura 31a). El otro patrén de flujo es el radial en el

cual el flujo se mueve de forma perpendicular al eje del agitador (Figura 31b).8?

a) Vista lateral a) Vista superior b) Vista lateral b) Vista superior

CxO) ‘\é::é
VAV $o<P

a) Patrén de flujo axial b) Patrén de flujo radial

Figura 31. Patrones de flujo en tanques agitados, a) axial y b) radial.

Los agitadores pueden ser clasificados dependiendo del tipo de flujo que generan:
existen agitadores de flujo axial y de flujo radial. Sin embargo, estos no generan
exclusivamente uno de estos patrones de flujo, sino que normalmente presentan
cierta proporcion de cada uno de estos patrones. Un ejemplo de esto son algunas
configuraciones de turbinas con palas inclinadas, las cuales inducen tanto un flujo

axial como un flujo radial.®?
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Basandose en esta distincion, los agitadores pueden ser clasificados en distintos
tipos por su patron de flujo dominante, pero también pueden ser clasificados

dependiendo de sus caracteristicas fisicas.

Tipos de agitadores.
Existen diferentes tipos de agitadores clasificados por sus caracteristicas fisicas,

como son: hélices, turbinas y paletas.

Las hélices son agitadores de alta velocidad de flujo axial, las cuales se pueden
utilizar con liquidos de baja viscosidad. Casi no existen restricciones respecto al
tamafio y geometria del recipiente. Un ejemplo es la hélice de tipo marino de tres

palas (figura 32 c).

Las turbinas son definidas por el Instituto Americano de Ingenieros Quimicos
(AIChE, por sus siglas en inglés) como un impulsor con palas con un angulo
constante en toda su longitud respecto a la vertical, con palas verticales o con
angulos menores a 90°. Las turbinas con palas planas son de flujo radial y las

turbinas de palas inclinadas son de flujo axial (figura 32 ay b).

Las paletas pueden ser descritas basicamente como dos laminas, horizontales o
verticales, que tienen una alta relacion entre el diametro del agitador y el diametro
del tanque (Da/Dt). La paleta basica que consiste en un eje con una lamina horizontal
como agitador se puede considerar como un agitador de tipo turbina. Sin embargo,
las paletas se consideran como otra categoria pues suelen utilizarse en condiciones

distintas a las turbinas como son: régimen laminar o flujo turbulento sin deflectores.

El disefio de la paleta basica ha dado paso a una amplia gama de agitadores para
fluidos con altas viscosidades, como por ejemplo los agitadores de ancla, cinta

helicoidal, marco, hoja y vigas transversales (figura32d, e, f, gy h).”®

Al elegir un agitador, uno de los principales factores a considerar es la viscosidad de
los liquidos, de manera que los agitadores también pueden ser clasificados
dependiendo del rango de viscosidad con el que se utilizan, como se muestra en la
figura 32.83
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Viscosidades entre

Viscosidades menores a 500 mPa s 5x10° y 5x10% mPa s

=

! !
_ L
\ b) Turbina de — Cinta
a) Turbina paletas ¢) Heélice d) Ancla he)r idal
Rushton inclinadas (Axial) (Radial) eAIC(')Il )
(Radial) (Axial) i)

Viscosidades entre 500 y 5, 000 mPa s

: 32

f) Marco g) Hoja h) Vigas transversales
(Radial) (Radial) (Radial)

Figura 32. Algunos tipos de agitadores, los rangos de viscosidad del liquido

correspondientes y el tipo de patron de flujo que generan principalmente.

En el caso de liquidos con viscosidades mayores entre 2 500 y 5 000 mPa s o0 mas

no es necesario el uso de deflectores debido a la poca turbulencia.®!

Es indispensable conocer las propiedades de los liquidos que se mezclaran en estos
equipos para la eleccion del agitador y el disefio del tanque, como es el caso de la

viscosidad. Para esto se han desarrollado ecuaciones para la prediccion de

48



densidades y viscosidades de mezclas binarias para sistemas tanto homogéneos

como heterogéneos.

2.2.3.- Calculo de propiedades para tangues de mezclado.

Las principales propiedades de las sustancias que afectan la dinamica de fluidos en

tanques agitados son la viscosidad y la densidad.

En el calculo de sistemas de mezclado de liquidos inmiscibles bifasicos, se emplean
pseudo propiedades de la mezcla para realizar el disefio de estos sistemas, como
es el caso de la pseudo densidad y pseudo viscosidad de la mezcla, las cuales se
obtienen a partir de las propiedades de las sustancias puras.

Densidad de la mezcla o pseudo densidad.

Para el calculo de la densidad de la mezcla (p,,), la densidad media ponderada,
utilizada por primera vez por Miller y Mann con sistemas monofasicos, es
ampliamente utilizada y recomendada para sistemas bifasicos liquido-liquido

(ecuacion 6).7°

pm = A —P)p. + ¢ pg (Ecuacién 6)

En esta ecuacionp, y p; son las densidades de las fases continua y dispersa

respectivamente, mientras que ¢ es la fraccion volumen de la fase dispersa.

Viscosidad de la mezcla o pseudo viscosidad.

La viscosidad de la mezcla (u,,) ha sido aproximada mediante distintas ecuaciones.
Miller y Mann propusieron una viscosidad promedio ponderada, obtenida de estudios
con tanques abiertos (con interfaz aire liquido) y sin deflectores (ecuacion 7), en
donde uy; y u. son las viscosidades de la fase dispersa y la fase continua

respectivamente.
ty = PP 5 @ (Ecuacion 7)

Sin embargo, la ecuacion de Miller y Mann solo es valida para sistemas monofasicos
con bajas viscosidades. Posteriormente, Vermeulen et al. propusieron una ecuacion
para sistemas de bifasicos inmiscibles, la cual es ampliamente utilizada en estudios

de velocidad de agitacion, potencia de mezclado, entre otros (ecuacion 8).
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He [1+(1-5)*¢>*ud]

= — Ecuacion 8
(1-9¢) Uct+ld ( )

Hm

Por otro lado, Taity y Treybal presentan una modificacion de la ecuacion de
Vermeulen que presenta un mejor ajuste a los datos de curvas de potencia de
tanques de mezclado bifasicos con y sin deflectores, para tanques cerrados (con
ausencia de interfaz aire liquido). Esta modificacion presenta dos ecuaciones, la
ecuacion 9 se utiliza cuando la fraccion volumen de agua (¢,,) es menora 0.4y la

ecuacion 10 para cuando es mayor a este valor.

= £ [1 — —1'5*¢W*“W] Ecuacion 9
Hm bo UwtUo ( )
= bw [1 + m—"*“o] Ecuacién 10
Hm dw Uwtlo ( )

En estas ecuaciones u,, y 1, son las viscosidades de las fases acuosa y organica

respectivamente, mientras que ¢,, Y ¢, son sus fracciones volumen.®*

Estas propiedades de la mezcla son empleadas para determinar el consumo de

potencia requerido para el proceso de mezclado.

2.2.4.- Consumo de potencia.

La potencia requerida para el proceso de mezclado en un tanque puede ser
relacionada con un minimo numero de variables independientes mediante un
analisis adimensional. En este se involucran los parametros de disefio del tanque,
los parametros de operacion y las propiedades de los liquidos de la mezcla

(densidad y viscosidad).

Andlisis dimensional.
Como se muestra en la ecuacién 11 , la potencia puede ser expresada como una

funcién de dichas variables.
P=f(N,Da,p,u,g) (Ecuacion 11)
En donde:

N = Velocidad rotacional del agitador.
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Da = Diametro del agitador.

p = Densidad del liquido o mezcla de liquidos.

u = Viscosidad del liquido o mezcla de liquidos.

g = Aceleracion gravitacional.
Se asume que las demas variables correspondientes a las dimensiones lineales
como la altura del liquido en el tanque (H), el diametro del tanque (Dt) y el ancho de
los flectores (J) estan relacionados estrictamente con el didmetro del agitador
empleando las proporciones geométricas estandares que se utilizan para el disefio

de los tanques.

Adicionando una constante C;, la potencia puede ser expresada en términos de las
variables ya mencionadas, elevadas a un determinado exponente, como se muestra
en la ecuacién 12.

P=Cy*N**Dab xp€*u« g° (Ecuacién 12)

Expresando la potencia y las variables en términos de masa (M), longitud (L) y

tiempo (t), se obtiene:

T 0 ()@@ Eouacionty
Distribuyendo los exponentes se obtiene la ecuacion 14.

VO L L VR ¥
= — ok — x — % * —
t3 ta 1b 3¢ pdyed  g2e

(Ecuacion 14)

Multiplicando todos los términos se obtiene la ecuacion 15.
M % [ + t73 = M(c*+d)  [(b=3c—d+e)  ¢(-a=d=2¢)  (Ecuacién 15)

Considerando que ambas partes de la ecuacién 15 son iguales, se obtiene que las

ecuaciones 16, 17 y 18 también deben cumplirse.

l=c+d (Ecuacién 16)
2=b—3c—d+e (Ecuacién 17)
—3=—-—a—d-—2e (Ecuacién 18)
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Despejando de las ecuaciones 16, 17 y 18 se pueden obtener tres de los
exponentes en funcién de dos de ellos, como se muestra en las ecuaciones 19, 20
y 21.

c=1-d (Ecuacién 19)
b=5—-2d—e (Ecuacioén 20)
a=3—-d-—2e (Ecuacion 21)

Regresando a la ecuacion 12, en donde se encuentra expresada la potencia en
termino de las variables independientes, al sustituir los exponentes despejados, se

obtiene la ecuacioén 22.
P =C, * NG74728) x pg(5-2d=e) 4 p(1-d) 5 yd « g¢  (Ecuacion 22)

Reacomodando la expresién de la ecuacion 22 se obtiene la ecuacion 23.

P:Cl*N3*Da5*p*(L)d*( g )e (Ecuacién 23)

NxDaZxp NZ2«Da

De la ecuacion 23 se obtiene la siguiente expresion.

—P = C1 * (N*Daz*p)
N3xDaS*p u

—-d

NZ«Da\ ¢ -
*( p a) (Ecuacion 24)

De la ecuacién 24, el lado izquierdo es conocido como numero de potencia (Np),
mientras que en el lado derecho se encuentran el nimero de Reynolds (Re) y el
namero de Froude (Fr) elevados a sus respectivos exponentes negativos. De

manera que esta ecuacion también se puede expresar como en la ecuacién 25.8°
Np = C; * Re™% x Fr—¢ (Ecuacion 25)

Numero de Reynolds (Re): representa la relacion entre fuerzas inerciales y las
fuerzas viscosas, permitiendo conocer si el flujo es laminar o turbulento. Para el caso
de procesos de agitacion se sustituye la velocidad lineal (v) por la velocidad
rotacional del agitador (N) multiplicada por el diametro de éste mismo (Da).

vsDaxp _ (NxDa)xDaxp _ NxDa?xp
m u n

Re =

(Ecuacion 26)
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Numero de Froude (Fr): representa la relacion entre fuerzas inerciales y las fuerzas
gravitacionales. Normalmente este nimero no es una variable significativa, ya que

los efectos gravitacionales en muchos casos no son importantes.

De igual manera que en el numero de Reynolds, para los procesos de agitacion se
realiza la sustitucion de la velocidad lineal (v) y se sustituye la longitud caracteristica

(L.) por el diametro del agitador (Da).

v? (N*Da)?  N2%xDa
FT‘ = = =
Lexg Daxg g

(Ecuacioén 27)

Este nimero es importante cuando existe un movimiento de ondas en la superficie
del liguido o hay formacion de vortices en tanques sin deflectores. Se puede

despreciar cuando se utilizan reflectores o cuando el Reynolds es menor a 300.7°

Numero de potencia (Np): su significado fisico puede ser comprendido
entendiéndolo como el analogo al factor de friccion o al coeficiente de arrastre. Es
proporcional a la relacion entre la fuerza de arrastre que actia sobre el area del

impulsor y la fuerza inercial .2

_ P
" N3«DaSsp

Np (Ecuacion 28)

Esta ecuacion que relaciona el nimero de potencia (Np) con el nimero de Reynolds
y de Froude (Fr) (ecuacién 25) se emplea para conocer la potencia requerida en
sistemas de mezclado empleando curvas de potencia. Ademas, permite llevar a
cabo el escalamiento de estos sistemas.

Escalado y curvas de potencia.

Un sistema de mezclado puede ser escalado siempre y cuando se mantenga
similitudes geométricas y de patron de flujo con el sistema de origen.
Desafortunadamente, el escaldo de un sistema que contempla las fuerzas
relacionadas con el numero de Reynolds y Froude simultaneamente no puede ser

escalado facilmente debido a la dificultad de mantener la similitud hidrodinamica.

Generalmente, el escalamiento se realiza considerando solamente la similitud

geomeétrica, asegurando la similitud del patron de flujo al despreciar los efectos de
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las fuerzas gravitacionales (nUmero de Froude), esto se realiza evitando la formacion
de vortices en el tanque, lo cual se cumple al instalar deflectores, empleando un
sistema cerrado (sin interfaz aire-liquido), con un sistema de alta viscosidad (2 500

a 5 000 mPa s) o con numeros de Reynolds menores a 300.

Estos sistemas que no presentan vortices son descritos por una expresion mas

sencilla que la ecuacién 25, al eliminar el nimero de Froude.
Np = C; x Re™@ (Ecuacion 29)

Tipicamente el consumo de potencia de los sistemas descritos por la ecuacién 29
se obtiene mediante Gréaficas de curvas de potencia. Estas curvas son obtenidas al
Graficar el nUmero de potencia (Np) del sistema versus su nimero de Reynolds (Re).

Estas curvas dependen de las caracteristicas del sistema como son sus
proporciones geométricas, el tipo de agitador, el tipo de tanque (cerrado o abierto) y

si cuenta con deflectores (figura 33).82
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Figura 33. Curvas de potencia de sistemas de mezclado por agitacion para distintos

agitadores.®?
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El escalamiento de un sistema de mezclado se puede realizar, debido a que
sistemas geométricamente similares comparten la misma curva de potencia,

independientemente de su tamafo.

2.2.5.- Velocidad de mezclado.

Como se muestra en la ecuacion 24, la velocidad de rotacion del agitador es uno
de los principales factores que afecta la potencia de agitacién en los sistemas de
mezclado. Ademas, para lograr una dispersion completa en un tanque de mezclado

es necesario establecer correctamente esta velocidad de rotacion.

Alo largo de los afios se han establecido distintas correlaciones para establecer una
velocidad de rotacion minima (Nmin) para asegurar una completa dispersion liquido-
liquido, basandose en datos experimentales con distintos tipos de agitadores y

diversos rangos de viscosidad, densidad y tension interfacial .2

La primera correlacion para este parametro fue dada por Nagata (1950), quien
estudié el comportamiento de dispersiones liquido-liquido al variar la velocidad de
rotacion en recipientes de fondo plano sin deflectores, empleando una turbina plana

de 4 palas (ecuacién 30).8”

1

2 5 /A 0.26

N, =6Da"3 (ﬁ)g (—p> (Ecuacién 30)
Pc Pc

En esta ecuacion Ap es la diferencia absoluta entre las densidades de la fase

dispersa y continua. Sin embargo, en esta correlacion no se establece un efecto de

la tension interfacial de la mezcla.88

Skelland y Seksarla obtuvieron una correlacion en el afio de 1979 para una gran
variedad de agitadores, a partir de sistemas con amplios rangos de viscosidad y de
fraccion volumen de la fase dispersa (0.01 < @ < 0.6). Obtuvieron esta correlacion
mediante resultados experimentales y andlisis dimensional (ecuacién 31).8°

Dt
Npin = C; (D_a)

C3 0.08 0.04¢0.05
nt

g0.42Ap0.42‘um. o;
Da0.71pm0.54

(Ecuacién 31)
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En esta ecuacion C, y C; son constantes que dependen del tipo de agitador, g es la

constante de la gravedad y o;,,; €s la tension interfacial entre las fases liquidas.

Se ha corroborado que la correlacion de Skelland y Seksarla predice
adecuadamente la velocidad de rotacibn minima requerida en sistemas con
tensoactivos no iénicos, aniénicos y catidnicos. Ademas, la correlacion coincide con

resultados de simulaciones de dinAmica de fluidos.%

2.2.6.- Emulsiones.

Como se ha mencionado, el mezclado de dos liquidos inmiscibles causa una
dispersion de una de las dos fases en forma de pequefias gotas (fase dispersa) en
el seno de otra fase liquida (fase continua). Estas dispersiones se conocen como

emulsiones.

La formaciéon de emulsiones se lleva a cabo a menudo en sistemas de extraccion
liquido-liquido con solventes, ya que en estas operaciones es necesaria obtener un

area interfacial alta que permita llevar a cabo la transferencia de masa.®!

La mayoria de las emulsiones presentan gotas con didmetros entre 0.1 um y 100
um. Estas comunmente estan formadas por una sustancia lipofilica (aceite, grasas
o hidrocarburos) y una sustancia hidrofilica (comunmente agua). Estas pueden ser
emulsiones simples o mdultiples y a su vez ser clasificadas dependiendo de la

naturaleza de las fases dispersas y continuas.

Tipo de emulsiones.
Las emulsiones simples son aquellas en las cuales hay una fase dispersa y una fase

continua, y existen dos tipos dependiendo de la naturaleza de las fases.

Las emulsiones con la fase lipofilica (referenciada al aceite) dispersa en la fase
hidrofilica (referenciada al agua), son conocidas como emulsiones O/W (del inglés
oil-water) o emulsiones directas (figura 34a). Por el contrario, las emulsiones W/O o
emulsiones inversas son aquellas en las cuales la fase hidrofilica se encuentra

dispersa en la fase lipofilica (figura 34b).
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Las emulsiones mdltiples son sistemas mas complejos; estos se caracterizan por
tener una fase dispersa que a su vez es otra emulsion y existen dos tipos de

emulsiones multiples.

Las emulsiones W/O/W son aquella en las cuales la fase continua es de naturaleza
hidrofilica y la fase dispersa es lipofilica. Esta ultima tiene a su vez pequefas gotas
dispersas en ella de naturaleza hidrofilica (figura 34c). De manera similar se pueden
describir las emulsiones O/W/O en donde la fase continua es de naturaleza lipofilica

y la fase dispersa consiste en una emulsion de tipo directa (O/W) (figura 34d).%3

Emulsiones simples : Emulsiones multiples
! -
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Figura 34. Tipo de emulsiones dependiendo de la naturaleza de las fases continua

y dispersas.®?

La naturaleza de la emulsion depende de la fraccion volumen de las fases. Cuando
la fraccién volumen de uno de los liquidos no supera el 0.3, este liquido sera la fase
dispersa. Sin embargo, a medida que las fracciones volumen de los liquidos se

iguala, es dificil conocer cual fase seré la fase dispersa y cual la fase continua.

En sistemas de mezclado, a medida que aumenta la fraccién volumen de la fase
dispersa en una emulsién puede ocurrir una inversion, esto quiere decir que la fase
dispersa se vuelve la fase continua y la fase continua se vuelve la fase dispersa.
Algunos sistemas de emulsiones directas (O/W) de disolventes dispersos en agua
como keroseno, tolueno, benceno y cloroformo se invierten en fracciones volumen
de 0.45, 0.55, 0.41 y 0.40 respectivamente.®
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Formacion de una emulsion por agitacion.

La formacion de una emulsion es un proceso dinamico en el cual la generacion de
las gotas de la fase dispersa en el seno de la fase continua es un fendmeno regido
por tres principales factores los cuales son:

1) La viscosidad y elasticidad de la fase dispersa y continua.
2) Las propiedades interfaciales.
3) Las condiciones del flujo.

En un tanque agitado, el giro del impulsor provoca gradientes de velocidad entre
ambos liquidos, causando la formacion gradual de distintas estructuras de la fase

dispersa.

Primero se forman estructuras cilindricas que posteriormente generan pequefios
hilos de la fase dispersa. Estos dan lugar a pequefias gotas al romperse debido a
las fuerzas interfaciales que obligan a las estructuras de la fase dispersa a adoptar

una forma méas compacta (figura 35).%
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Figura 35. Deformacion y ruptura de las estructuras generadas en el proceso de

formacion de las gotas de la fase dispersa en una emulsién por agitacion.

Debido a la dinamica de formacion de las emulsiones, estas usualmente muestran
un comportamiento de adelgazamiento por el cizallamiento u otros comportamientos

no newtonianos como la elasticidad.

El fendmeno de ruptura de gotas causa que las emulsiones se comporten como
fluidos newtonianos a bajas velocidades de corte y como fluidos no newtonianos a
altas velocidades, mostrando un salto en su viscosidad aparente por su

comportamiento viscoelastico (limite de deformacion elastica).

Ademas de las ecuaciones de pseudo viscosidad de Vermeulen et al. y Taity-Treybal

(ecuaciones 8 a 10) para sistemas de dispersion bifasicos, Pal y Rhodes en el afio
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de 1989 establecieron una ecuacion para la viscosidad de las emulsiones (n)

aplicable tanto en fluidos newtonianos como no newtonianos (ecuacion 32).
N =ns(1+ KoKpn )™ (Ecuacion 32)

En esta ecuacion 7 es la viscosidad del solvente de la fase continua, v es una
constante que generalmente vale 2.5, mientras que K, y Kg(;, son factores que se

determinan experimentalmente.

El factor K, es el factor de hidratacion que depende de la fraccion de la fase continua

dentro de las gotas de la fase dispersa, mientras que el factor Ky, es el factor de

floculacion que depende de la rapidez de corte para sistemas no newtonianos y vale

uno para sistemas newtonianos.%

Tamanfo de gota.

Ademas de fendmeno de ruptura, el proceso de agitacion provoca la coalescencia
de las gotas de la fase dispersa, esto quiere decir que distintas gotas pequeias se
agregan y fusionan en una gota mas grandes. Ambos fendémenos opuestos
(coalescencia y ruptura) causan que en el estado estacionario de la dinamica del

mezclado se alcance un determinado tamafio de gota.%

La importancia de definir un tamafio de gota de una emulsion en las extracciones
liquido-liquido radica en poder conocer sobre que longitud (el diametro de gota) se

llevara a cabo la transferencia de masa de los iones metalicos hacia la fase dispersa.

Una emulsion puede clasificarse dependiendo del tamafio de sus gotas. Si todas las
gotas son del mismo tamafo, la emulsion es monodispersa y el tamafio de estas
puede ser informado por un Unico diametro. Por otro lado, si existe un rango de

tamafio de las gotas de la fase dispersa, la emulsion es polidispersa (figura 36).
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Emulsion monodispersa Emulsién polidispersa

Figura 36. Tipo de emulsiones dependiendo de la distribucion del tamafio de sus

gotas.

Aplicando un alto esfuerzo de corte a una emulsion polidispersa, puede que se

obtenga una emulsién monodispersa.

Se puede conocer si una emulsion es polidispersa o mono dispersa con el diametro
medio (d) y la polidispersidad de la emulsion (p) como se muestra en las ecuaciones
33y 34.

Zinid?

d=
Yind?

(Ecuacion 33) p= (Ecuacidn 34)

En donde ni es el nimero de gotas con el diametro di y d es el diametro mediano. Si
el valor de la polidispersidad es igual o menor al 25% la emulsion es monodispersa

y si es mayor se obtiene una emulsion polidispersa.®’

El tamafio de las gotas de una emulsion polidispersa puede ser informado mediante
tablas o mediante histogramas en donde se establecen intervalo de tamafio de gota.
Para cada intervalo se tiene un diametro minimo (dmin), un diametro maximo (dmax),
un didmetro medio (di), el nUmero de gotas en el intervalo (ni) y el porcentaje de

gotas totales dentro de ese intervalo (fi) (figura 37).
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dmin (um) dmax (um) di (um) ni fi (%)
35
dq dy dig= @ 3 0.1 30 Y

_datds 32 15 25

20
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dgd
dg ds d="L2 | 519 | 235 10

dy d3 diy

dg+d
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fi (%)

ds+dg 734 332

dg dg dig=
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diy, di, di, di, dis dig di, dig di
dg d1o digzw 3 0.1 di (p.m)

Figura 37. Tabla e histograma de la distribucion de tamafio de gota de una emulsion

polidispersa.

Una forma mas conveniente para informar los tamafios de gota de una emulsiéon
polidispersa es utilizando solo dos numeros, los cuales son la media (x) y la
desviacion estandar (o) de la distribucion del tamafio de gota con las ecuaciones

35y 36, en donde Ng es el numero total de las gotas de la fase dispersa.

M (e — )2
X = L=t % (Ecuacién 35) o= L= (6 = %) (Ecuacién 36)
Ny Ny

De igual manera existen otras formas de presentar algunas caracteristicas fisicas de
la distribucion del tamafio de gota de una emulsién. Para esto se definié el concepto
de “momento de una distribucidon”, en donde Sk es el k-ésimo momento de la

distribucion (ecuacion 37).

Sk =f x*F(x)dx =~ Znix{‘ (Ecuacién 37)
0 i=1
El tamafio medio de particula (x,,) y la desviacion estandar relativa (C;) estan

definidos como:

Sk Sk+2

1/2
7 1> (Ecuacion 39)
k+1

¢ \1/(a-b)
Xgp = (ﬁ) (Ecuacién 38) Cp = <

El momento de la distribucion no tiene significado fisico, pero se puede utilizar para

representar caracteristicas fisicas de la distribucion del tamafio de particula, es asi
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como al sustituir en la ecuacion 37 a X; con el diametro de gota (d;) y ni como el

namero de gotas de cada intervalo de tamafio, se obtienen las ecuaciones:

So = Zni ~ N (Ecuacion 40)
=1
S, = Z n;d; = Ly (Ecuacion 41)
i=1
2 AN .z
S, = z nd; = — (Ecuacidn 42)
i=1 T
6V, 6
S;~ Y ndd=—L= &9 (Ecuacién 43)
l /i /s

i=1

En estas ecuaciones ¢ es la fraccion de volumen de la fase dispersa, Ly, Ay, Y Vy
son la longitud total, el area superficial y el volumen de las gotas por unidad de

volumen de la emulsion respectivamente.

Con las ecuaciones 40 a 43 se pueden expresar distintos diametros medios de las

particulas de las emulsiones polidispersas, por ejemplo:

S L

dig = 5—(1) = WN (Ecuacion 44)
S, Ay .

dyo = % =N (Ecuacion 45)
S 6V,

dso = é = n_l\llv (Ecuacion 46)

Estos diametros relacionan propiedades fisicas de la emulsion, por ejemplo, si
hubiera N gotas con el mismo diametro d,,, estas gotas tendrian en total el area
superficial igual al area superficial de todas las gotas de la emulsion polidispersa a
la que corresponde d,, (figura 38). De igual manera esto ocurre con la longitud (d,,)

y volumen (d3).
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Emulsion monodispersa Emulsion polidispersa
dZU

I
i

(N gotas de didmetro d,;) (gotas con diametro variable)

Area superficial verde = Area superficial roja

Figura 38. Ejemplo ilustrativo de la interpretacion del diametro d,.

De manera similar se define el diametro medio area-volumen (d;,) que es
ampliamente utilizado para expresar el diametro medio de particulas. Este diametro
esta relacionado con el area superficial promedio de las gotas por unidad de volumen

de la emulsion y es conocido como el didmetro de Sauter (ecuacion 47).

S3  Xi—imd;  6¢

Aoy = — = 2%
28, Yi-ind? Ay

(Ecuacidn 47)

El diametro de Sauter (ds,) es Util para calcular el &rea superficial total por unidad
de volumen de la emulsién (relacion area-volumen, Ay) con la fraccion de volumen

de la fase dispersa (¢) (ecuacion 48).%:%
A 6¢

Ay = 7= d_32 (Ecuacion 48)

En esta ecuacion A es el area superficial de las gotas de la fase dispersay V es el

volumen total de la emulsion.

Se han obtenido distintas correlaciones para poder determinar el diAmetro de gota
de Sauter en estado estacionario de una emulsion (ds2"), las cuales se encuentran
en funcion del numero de weber (We). Este nimero relaciona las fuerzas inerciales
y las fuerzas de tension interfacial (asociadas fuerzas cohesivas de la fase dispersa),
como se observa en la ecuacién 36, en donde p,. es la densidad de la fase continua
Y gin: €S la tencién interfacial entre ambos liquidos.

_ N2 Da® p,

We (Ecuacion 49)

Oint
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Por lo general estas correlaciones contemplan solamente el fendmeno de ruptura de
las gotas, en sistemas con la fase organica bastante diluida (¢ < 0.2), pero en

algunos casos también contemplan el fendmeno de coalescencia.

Una forma general de este tipo de correlaciones para fases dispersas poco viscosas
se muestra en la ecuaciéon 50, en dénde C, y Cs son constantes y ¢ es la fraccion

volumen de la fase dispersa.

*

d
% = C4(1 + Csp)We™0° (Ecuacion 50)

Los valores de la constante C, depende del tipo de agitador y sus valores van de
entre 0.047 a 0.184, mientras que C; depende de la tendencia a la coalescencia de

las gotas de la fase dispersa y varia entre 2.5 y 9.5.99-101

En el afio de 1979 Gnanasundaram et al. obtuvieron una correlacion con un amplio
rango de agitadores, fracciones volumen y niumeros de Weber (ecuacién 51). En

esta correlacion las constantes C, y 1 dependen del nimero de Weber.

d *
D3_(21 = Cy * We™06 x g1 (Ecuacion 51)

Muchas de estas correlaciones fueron obtenidas con agitadores de tipo turbina

Rushton, el cual se muestra en la figura 22a.19?

Inclusive en el afio 2015 Lu Qi et al. han obtenido una correlacién para sistemas con
un liquido i6nico y heptano. Sin embargo, los didmetros de gota de esta correlacion
corresponden a los diametros de gota del heptano disperso en el liquido i6nico

(ecuacién 52).103

*

d 1
D3—Z = 0.168 * (1 + 0.348 x ) (Re x We) ™3 (Ecuacién 52)

Todas estas correlaciones se aplican para obtener el tamafio de gota en estado
estacionario (ds,"), cuando se alcanza el equilibrio entre el fenémeno de ruptura de

gotas y el fendmeno de coalescencia. Sin embargo, en algunos sistemas o en ciertas
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condiciones el estado estacionario no es alcanzado y se requiere considerar la

variacion del tamafio de gota en funcion del tiempo (estado transitorio).

En el afio de 1990, Chang empleando una turbina Rushton estudi6 el tamafio de
gota a lo largo del tiempo de parafina dispersa en agua para sistemas con distintas
viscosidades. De esta manera obtuvo una correlacion entre el diametro de gota en
estado transitorio (ds2(t)) en funcion de la velocidad de agitacion (N), el tiempo (t) y
el diametro de gota en estado estacionario (dz2") (ecuacién 53).

o

c
day (£) = (N :t) ds,” (Ecuacién 53)

En esta ecuaciéon C, depende de la viscosidad de la fase dispersa tomando el valor
de 3.8x10°2 para viscosidades menores a 40 mPa sy 2.1x10* para viscosidades entre
40 mPa s y 140 mPa s.10410%

2.2.7.- Transferencia de masa.

La cinética en el proceso de extraccion liquido-liquido esta en funcién tanto de la
cinética de las reacciones quimicas que ocurren en el sistema para la coordinacion
de los agentes de extraccion con las especies a extraer, como de la velocidad de
difusion de estas especies.

Difusion.

La difusibn molecular se refiere al transporte neto de moléculas de una sustancia a
través de otra, esto debido a su energia térmica. A medida que las moléculas van
moviendo se van produciendo un considerable nimero de choques entre las
moléculas de ambas sustancias, de manera que la trayectoria de las moléculas que
se difunden lo hacen en forma de zigzag y no en forma de en linea recta. Esto causa
que la longitud neta recorrida por una molécula en movimiento en una determinada

direccién sea solo una fraccién de la distancia real que recorre (figura 39).
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Figura 39. Diagrama de proceso de difusion de una molécula de la sustancia A a
través de las moléculas de la sustancia B.

Tomando como referencia una sustancia A difundiéndose en una sustancia B, este
fendbmeno de transferencia se puede describir mediante el flux de transferencia de
masa (/) y el area transversal a la trasferencia descrito por la primera ley de Fick

(ecuaciodn 54). Este flux tiene unidades de materia (masico o molar) sobre unidades

de tiempo y longitud al cuadrado.

aC, .

Ja = _DABE (Ecuacion 54)

En esta ecuacion, D,z es el coeficiente de difusién del soluto A en el solvente B. Este
es una medida de la movilidad de difusion de A y es una relacién del flux (J,) vy el
gradiente de concentracion del soluto en la direccion z. En este caso, el signo

negativo representa el decremento de la concentracion en esta direccion.

La difusion molecular es un proceso lento, por ejemplo, en el proceso de
transferencia de masa por difusién entre agua y salmuera en un tanque de 2.7 m3
se tardarian 10 afios en obtener una concentracion del 87.5 % de la concentracion
final de sal en la superficie del tanque y 29 afios en obtener el 99.0% estando en
reposo el sistema. Por otro lado, si se utiliza un agitador para realizar la mezcla, se

obtiene una mezcla homogénea en tan solo 60 segundos a 22 revoluciones por

minuto del agitador (figura 40).16
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Cs = 0.990 * Cy fina €4 = 0875 + Cy pinat t=60s
'y t=28aiios \ t =10 afios Ca = Cafimal

P Sy @ P ——
\\—_)/".f
B e P
\ I;I L4
YT
\______/
) D;=1.5m .

D Agua I:‘ Salmuera D Mezcla salmuera/agua

Figura 40. Comparacion de mezclado entre agua y salmuera, con un sistema en

reposo con transferencia de masa por difusion molecular y un sistema con agitacion.

Transferencia de masa en sistemas con agitacion.

Para el caso de sistemas con agitacion turbulenta la ecuacion de difusividad es
similar, agregando el termino ¢, que es la difusividad mésica de remolinos. Este
término varia en funcién de la posicion, aproximandose a cero a medida que la
distancia hacia la interfase o pared del recipiente son menores, sin embargo, se

utiliza un valor promedio, debido a que no se conoce con exactitud su variacion.8!
\ dCy .
Jao = —(Dap + EM)E (Ecuacion 55)

Integrando la ecuacién entre las posiciones uno y dos, se obtiene el flux masico en
funcién de la diferencia de concentraciones, las difusiones y la longitud de la

trayectoria de transferencia de masa.

Dyp + €
i = %(CAI — Cyp) = k(Cyy — Cy3) (Ecuacién 56)
2 1

En esta ecuacion los términos de difusion y la longitud corresponden al coeficiente
convectivo de transferencia de masa (k), ya que interviene tanto la difusion, como el

movimiento de las sustancias.

En estas ecuaciones J, es el flux del soluto A en relacion con la velocidad molar
promedio de todos los demas componentes y depende de la naturaleza de estos

componentes. Sin embargo, también puede utilizarse el flux N4, el cual es el flux
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especifico del soluto A con respecto a coordenadas estacionarias, el cual se utiliza

ampliamente para el disefio de equipo.
Ny = k(Cyq — Cy3p) (Ecuacion 57)

Como se puede observar en la ecuacién 57, para poder obtener el flux de
transferencia de masa de una especie a través de alguna sustancia, es necesario

conocer el coeficiente de transferencia de masa (k).

Los coeficientes de transferencia de masa resumen todos los efectos de las
variables involucradas en el proceso de transferencia como son las difusividades
moleculares, condiciones de mezcla, reologia, reacciones quimicas, temperatura,
presiones, con excepcion de las concentraciones y el area de transferencia. Por lo
general estos términos se separan del coeficiente de transferencia de masa para
tratar por separado las contribuciones del disefio de los equipos, las condiciones de
operacion y las propiedades fisicas de las fases.0’

Calculo de coeficientes de transferencia de masa.

Para los sistemas de extraccion liquido-liquido se ha desarrollado un gran nimero
de correlaciones para la prediccion de los coeficientes de transferencia de masa,
tanto para la fase dispersa (k;), como para la fase continua (k.), contemplando
distintos equipos, como columnas de platos, columnas de discos giratorios y tanques

agitados.

En el caso de los coeficientes de la fase dispersa, la transferencia de masa se ve
afectada por la difusion molecular y la conveccién natural o forzada. Para la
estimacion de este coeficiente, se utilizan distintos modelos, los cuales consideran
distintas condiciones como son las gotas con fluido estancado, con flujo circulante o

las gotas oscilantes.

Los coeficientes de transferencia de masa de las fases dispersa y continua se
obtienen a partir de distintas correlaciones que involucran el numero de Sherwood
(Sh). Este numero de Sherwood corresponde al cociente entre la transferencia de

masa por conveccion y la transferencia de masa por difusion.
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Sh=— (Ecuacion 58)

En esta ecuacion k es el coeficiente de transferencia de masa por conveccion, d la
longitud caracteristica (diametro de la gota) y D es el coeficiente de difusion de la
especie difundida en la fase liquida.

Para la transferencia de masa considerando que las gotas se encuentran
estancadas y una transferencia de masa por difusion natural, Treybal determiné en

1963 que el numero de Sherwood para la fase dispersa cumple con la ecuacion 59.
2 L.
Shy = §n2 = 6.58 (Ecuacién 59)

En el caso de estado no estacionario, Newman desarrollé en 1931 su modelo para
el coeficiente de transferencia de masa de la fase dispersa solamente considerando

la difusion molecular (ecuacion 60).

dy (6% /1 4Dyt g
kg =——1 —Z F*Exp —n?m? (Ecuacién 60)

——In
2
6t (m? d;

Este modelo es ampliamente utilizado para sistemas tanto liquido-liquido como
solido-liquido. Se obtuvo al estudiar el secado de semillas (particulas sélidas), por lo
que se utiliza en sistemas liquido-liquido cuando se consideran gotas rigidas que no

presentan circulacion interna.

Este modelo se simplifica considerando largos tiempos de contacto obteniéndose la
ecuacion 61 que coincide con Treybal. Esta ecuacién es ampliamente utilizada,

empleando el diametro de la gota medio de Sauter (ds,).
ky ==m?—=6.58 — (Ecuacion 61)

Basandose en el modelo de Newman, en 1951 Kronig y Brink desarrollaron un
modelo en estado no estacionario para gotas con circulacion interna en régimen

laminar, con una solucién simplificada al considerar tiempos de contacto
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prolongados (ecuaciones 62 y 63), en donde A, es un coeficiente constante

adimensional definido por Grober en 1925.107.108

d; (3% 64D, t B
kg =——In —z 8n® x Exp | —Ap —5— (Ecuacion 62)
6t |8 dz
n=1
Dy .
kg =179— (Ecuacién 63)
d32

Para el caso de sistemas con circulacion turbulenta dentro de la gota en 1957
Handlos y Baron expusieron la siguiente expresion (ecuaciéon 64), en donde u; es

la velocidad de deslizamiento en estado estacionario entre las fases.

( \\
dd - 16Dd t dd U ..
kg = —aln 2 Z C,*Exp|—1, (Ecuacion 64)

Para tiempos de contacto largos estd comprobado experimentalmente que el

2048 d2 D, <1 - (te

coeficiente de transferencia de masa y es independiente de la difusion molecular y

puede expresarse de la siguiente manera (ecuacion 65).19°

He
Ue + Ug

ky = 0.00375 u, (Ecuacion 65)

Para el caso de la transferencia de masa en la fase continua alrededor de la gota,
esta también se ve afectada por la difusion molecular y la conveccion. Existen

distintas ecuaciones para sus coeficientes dependiendo del tipo de flujo.

El escenario mas simple es considerando una gota esférica estancada en la fase
continua, considerando la transferencia de masa Unicamente por difusion. Bajo estas
condiciones el numero de Sherwood de la fase continua es igual a dos (ecuacion
66y 67).110

D
Sh, = =2 - k.,=2— (Ecuaciones 66 y 67)
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En 1965 Glen desarrollo una expresion para k. para un sistema con gotas con
movimiento libre, probado en sistemas de o-xileno/agua en tanques de mezclado

con agitadores de disco con seis palas, de distintos tamafios (ecuaciéon 68).111

DazN d 0.33 Ap 1.25 v 0.33 Dc
kc:< ~ >(D_a) (P_d) <D_c> (D_a) (Ecuacion 68)

Esta ecuacion v es la viscosidad cinemética, d el diametro de gota y D, el didmetro

del agitador.

Varios investigadores han concordado en que esta es la mejor ecuaciéon para el
calculo del coeficiente de transferencia de masa para la fase continta, considerando

un movimiento libre en las gotas.

En 1990 Skelland y Moeti desarrollaron la siguiente ecuacion para sistemas con
agua destilada como fase continua y clorobenceno y o-xileno como fase dispersa
con agitadores de disco con seis palas, obteniendo el valor de la constante

evaluando 180 distintos sistemas.

k.d
D,

1 2 S 1 5

3(p. N d®*\3 (D, N?\1Z s D,\? / d;\2 d?g\* _1

= 1,237*10—5( He )3 (pc ) ( a ) (—“) <—d) (pd g) ¢z (Ecuacién 69)
Pc DC Uc g dd DT Oint

Sin embargo, esta ecuacién solo es aplicable para sistemas con una fraccién

volumen dispersa menor o igual a 0.06.112

Resistencia a la transferencia de masa.

Para establecer cual coeficiente de transferencia de masa se debe considerar en el
proceso se debe conocer en qué fase predomina la resistencia a la transferencia de
masa, debido a que esta controla principalmente el fenémeno de transporte.

Se puede determinar si la resistencia predomina en la fase dispersa, en la fase
continua o en ambas fases utilizando la relacion de difusividades del soluto (Rup,

ecuacion 70) y el coeficiente de particion del soluto en el sistema (m, ecuacién 71).

Ry =— (Ecuacion 70)
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En esta ecuacion Dd y Dc son las difusiones de la particula en la fase dispersa y

continua respectivamente.

C
m = [A]Oﬂ (Ecuacidén 71)

[CA]ac eq

Las concentraciones [Cylorg eq Y [Calac eq SON las concentraciones del soluto A en la
fase organica (referente a los disolventes convencionales) y en la fase acuosa en el
equilibrio. Esta relacion surge debido a que en el equilibrio la razén de las actividades
de un soluto en dos fases es una constante segun la ley de distribucién de Nernst.
Este coeficiente esta en funcion de la temperatura, pero no de las concentraciones

absolutas del soluto A en las fases o del volumen de estas fases. 113

Dependiendo de los valores de estos dos factores, se podria establecer en qué fase
se encuentra la dominancia de la resistencia a la transferencia de masa como se

muestra en la tabla 7.

Fase en la que predomina la resistencia. Si Rp cumple que Si m cumple que
Dispersa Es mucho menor a 1 Es menora 1l
Continua Es mucho mayor a 1 Es mayoral
Ambas fases Es aproximadamente 1 | ES aproximadamente 1

Tabla 7. Determinar la dominancia de la resistencia a la transferencia de masa en
las fases del sistema dependiendo de la relacion de difusividades del soluto en las
fases dispersa y continua (Rp) y el coeficiente de particién del sistema (m).

Para establecer un valor mas preciso Brauter determind que la resistencia de la
transferencia de masa se puede determinar al obtener el valor de la siguiente

operacion:
0.5
mx Ry

En esta operacion, si el valor obtenido es menor a 0.03 la resistencia se encuentra
en la fase dispersa, en caso de que sea mayor a 30 la resistencia se encuentra
solamente en la fase continua. Si el valor se encuentra entre 0.03 y 30 la resistencia

se encuentra en ambas fases.108
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Si la resistencia a la transferencia de masa predomina en una de las dos fases, se
puede despreciar el coeficiente de transferencia de masa de la otra fase. Sin
embargo, en caso de que la transferencia de masa este controlada por ambas fases
se deben considerar ambos coeficientes de transferencia de masa mediante el

coeficiente global.

Coeficiente global de transferencia de masa.
Whitman en 1923 propuso la teoria de la doble pelicula, en la cual se propone que
en la interface existe un equilibrio, considera que la resistencia total es la suma de

las resistencias en la transferencia de masa de las dos fases.

Fluido 1 Fluido 2

2
CAS

1
Cai

/

Interfase

-_________q________
)

Figura 41. Perfiles de concentracion en las cercanias de la interfase formada entre
dos fluidos.

En un sistema en estado estacionario de dos fluidos (figura 41) en el cual hay
transferencia de masa del soluto A, el flux (N,) de transferencia de masa desde el
seno del fluido dos a la interfase entre ambos fluidos es igual al flux desde la interfase
hasta el seno del fluido uno (ecuacion 72).

Ny = ki(CZs — C) = kx(Ca; — Ca) (Ecuacioén 72)

En esta ecuacion k1 y k2 son los coeficientes parciales de transferencia de masa del
fluido uno y dos respectivamente, Cz; y CJ; son las concentraciones del soluto A en

el seno y en la interfase del fluido correspondiente (n).
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Suponiendo que existe un equilibrio interfacial representado por la funcion f, se

puede representar este fendmeno de manera grafica (figura 42).

Ck Curva de equilibrio

SRLCONG

CAi = T rTTTTTTTTTTTTTTTTT S

Figura 42. Curva de equilibrio interfacial de transferencia de masa entre dos fluidos.

Sin embargo, la concentracién interfacial no se puede medir con precision y debido
a que no se puede recolectar una muestra de cualquiera de los fluidos en la interfase.
Debido a esto, es necesario determinar el coeficiente de transferencia de masa
global, con el cual se puede describir el fenédmeno de transferencia de masa con las

concentraciones en el seno de los fluidos del sistema.

El coeficiente de transferencia de masa se puede definir en base del fluido uno (K3!)
o del fluido dos (K?2), de manera que el flux de transferencia de masa se puede

expresar de manera similar a la ecuacion 72.
Ny = KZ(CE — Chsoq) = Ki(Ciseq — Cis) (Ecuacion 73)

En esta ecuacion Cj eq €S la concentracion del soluto A en el fluido uno, que pueden

estar en equilibrio con la concentracién CZ; del soluto A en el fluido dos. De manera

similar se puede determinar la relacion de la concentracion steq con la

concentracion Cj,.

Las diferencias (Ci; oq — Cis) Y (C2 — CZ q) SON la fuerza motriz global que permiten
la transferencia de masa tomando como base la fase uno y la fase dos

respectivamente.
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La definicion del coeficiente de transferencia de masa global con base en la fase uno
y la fase dos en funcion de los coeficientes parciales de transferencia de masa se

puede realizar con el apoyo del diagrama de equilibrio (figura 43).

Ci Curva de equilibrio

Ci=f(C4p) ~_

_ C/fs B Cji E

; C/%s eq C/}i i

Chseq ™
As eq

| | .
1 1 ¢

C/}s Cji C/}S eq
Figura 43. Curva de equilibrio de transferencia de masa entre dos fluidos con las
pendientes m’y m”.

Para un estado estacionario se cumple que el flux de masa es el mismo para las

distintas expresiones mostradas en la ecuacién 73.
Ny = K3 (st - st eq) = kazc(cjs - Cji) = kalc(Cji - st) (Ecuacion 74)

De la ecuacion 74 se obtienen las siguientes igualdades:

N,
(C/%S - CAZS eq) = K_l; (Ecuacién 75)
X
N,
(Cis—Ci) = k—;‘ (Ecuacién 76)
X
N,
(Cai — Cis) = k_;l (Ecuacion 77)
X

De la figura 43 se puede observar que se cumple lo siguiente:
(CA%S - st eq) = (C;%s - C,Zi) + (C,Zi - C/%s eq) (Ecuacién 78)

Esta igualdad se mantiene, si el ultimo termino es dividido y multiplicado a su vez,
por (Ci; — Ci,) (ecuacion 79).

75



(Cki = Chsea) y
(€3, — C20q) = (C3, — C3) +~———222(Ch — CL)  (Ecuacién 79)
(CAi - CAs)
En esta ecuacion se puede sustituir m' que es una de las pendientes de la curva de

la figura 43, obteniendo.
(C/%s - Cf%s eq) = (CAZS - Cji) +m' (C/}i - C/}s) (EcuaCién 80)

Sustituyendo las diferencias de concentraciones con las igualdades de las
ecuaciones 75 a 77 obteniendo la siguiente expresion (ecuacion 81).

No Ny Ny

— == — E ion 81
K2 k§+mk; (Ecuacion 81)

Finalmente, mediante la ecuacion 81 se obtiene la expresion final que relaciona el
coeficiente de transferencia de masa global con base en la fase dos, con los

coeficientes parciales de transferencia de masa (ecuacion 82).

1 _1,m (Ecuacién 82)
— =—=+— cuacion
K k¥ kx

Haciendo un andlisis similar, se puede obtener la expresién que relaciona el

coeficiente de transferencia de masa global en base de la fase uno (ecuacién 83).1%?

1 1 1

__r 1 E .
K1~ m k2 + kL (Ecuacion 83)

En estas ecuaciones m'y m'son el coeficiente de particibn o el coeficiente de

distribucion (m) (ecuacion 71).

Este coeficiente de transferencia de masa global se utiliza para realizar el balance
de materia en estado transitorio del sistema de extraccion liquido-liquido. En este se
lleva a cabo la transferencia de los iones metalicos desde la fase acuosa a la fase

organica.

Balance de materia en estado transitorio.

Empleando la ecuacién 57 y considerando el coeficiente de transferencia de masa
global (K) y el area interfacial (A) se realiza el balance de masa transitorio,
obteniendo la ecuacion diferencial que se muestra a continuacion.
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dc

VE =Ny*xA (Ecuacion 84)

dc .
Vo= KA(Coq — C) (Ecuacion 85)
¢ _ki. Ecuacion 86
=Ky (Xeqg — X) (Ecuacion 86)
dx _ 4 Ecuacion 87
7 - Ky (Xeq — X) (Ecuacion 87)
dx KA dt (Ecuacion 88)

=K— uaci
(xeq - x) 4

En esta ecuacion el coeficiente de transferencia de masa y el area son funciones del
diametro de gota, que a su vez es funcion del tiempo. Por esta razon son evaluados
con distintos valores dependientes del tiempo, sin embargo, por cuestiones de

simplicidad no son considerados al realizar la integracion.*'4

jxt ax KAjtdt (Ecuaci6n 89)
———=K= cuacion
xi=0 (Xeq = X) Vo
En la ecuacion 89 se integran ambos lados de la ecuaciéon considerando que al
tiempo cero no hay soluto en la fase dispersa (la fraccion mol inicial Xi es igual a
cero).

Xeg — X A

—Ln <M> =K—t (Ecuacion 90)

(xeq - 0) 4

Simplificando y despejando la relacion de fracciones mol en el tiempo t y en el

equilibrio se obtiene:

Xeg — X A
Geq =% _ o) (-x ) (Ecuacion 91)
Xeq |4
X¢ A -
1——=Exp (—K—t) (Ecuacién 92)
Xeq |4
Xt A -
— =1—Exp (—K—t) (Ecuacion 93)
Xeq 4
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X¢ A .
—=1-Exp (—K—t) (Ecuacion 94)
Xeq |4

Finalmente, se establece que la fraccion mol del soluto en la fase dispersa en el
tiempo t es un porcentaje (porcentaje de extraccion) de la fraccion mol del soluto en

la fase dispersa en el equilibrio, obteniéndose la siguiente ecuacion.
iy A .
% Extraccion = 1 — Exp (—Kvt> * 100 (Ecuacién 95)

Esta ecuacion nos permite conocer el tiempo de contacto que debe existir entre las
fases para obtener un determinado porcentaje de extraccion respecto al equilibrio.
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3.- Hipotesis y Objetivos.

3.1.- Hipotesis.

Los sistemas de extraccion liquido-liquido basados en agitacion conformados por
IL/agua presentan alto consumo energético debido a sus altas viscosidades. Es
posible reducir el costo de estas operaciones mediante el disefio y uso de un sistema

de extraccion IL/agua térmico basado en su temperatura de solucién critica.

3.2.- Objetivos.

3.2.1.- Objetivo general.

Evaluar la viabilidad energética del proceso de mezclado (mecanico o térmico) para
sistemas de extraccion liquido-liquido con liquidos i6nicos o disolventes

convencionales.

3.2.2.- Objetivos particulares.

e Desarrollar modelos de calculo para obtener la energia requerida para
sistemas de mezclado mediante agitacion mecanica y mediante
calentamiento.

e Determinar los pardmetros claves que influyen la potencia de agitacion vy el
tiempo de operacién y su subsecuente impacto en la energia requerida.

e Determinar los parametros claves que influyen la energia requerida en un
mezclado por variacion de temperatura.

e Evaluar el consumo energético de sistemas de extraccion liquido-liquido de
liquidos i6nicos y disolventes convencionales con fases acuosas, mediante
mezclado por agitacion mecanica y por calentamiento.

e Evaluar la importancia y el impacto que tienen las alternativas para el
aprovechamiento y ahorro de energia térmica en los procesos de extraccion
mediante calentamiento para los sistemas de liquidos ionicos y fases
acuosas.

e Evaluar el uso de energia sustentable en procesos de extraccion liquido-

liguido por mezclado mediante calentamiento.
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Comparacion de costos entre los dos mecanismos de mezclado en

extracciones liquido-liquido.
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4.- Metodologia.

4.1.- Sistemas de mezclado por agitacion mecanica.
A continuacion, se describe el procedimiento empleado para la seleccion y
evaluacion de sistemas de extraccion liquido-liquido de liquidos iGnicos y disolventes

convencionales con fases acuosas, mezclados mediante agitacion mecanica.

En esta seccion, se describe el calculo de las potencias de agitacion, tiempos de
operacion, energias requeridas para los procesos y los costos econdmicos

asociados a estos consumos energeticos.

4.1.1.- Recopilacion de datos de los sistemas.

Consultando la literatura se recopilaron los datos requeridos para los sistemas de
mezclado por agitacibn mecanica para un sistema convencional (keroseno) y

distintos sistemas de liquidos idnicos con fases acuosas.

e Propiedades fisicoquimicas de las fases: viscosidades (u), densidades (p) y
tension interfacial (Oint).
e Transferencia de masa: coeficientes de difusién de iones metalicos en las

fases liquidas (Dd y Dc) y coeficiente de particion (m).

4.1.2.- Calculo de potencia de mezclado.

1) Se calcularon las pseudo propiedades de la mezcla.

e Densidad:

Se utilizo el modelo de Miller y Mann para la densidad de la mezcla (ecuacién
6).

pm = A —P)p.+ ¢ pqg
e Viscosidad:

Para el sistema de keroseno se utilizo la ecuacion de Vermeulen para la
viscosidad de la mezcla (ecuacion 8) ampliamente utilizada para estos sistemas

convencionales.
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2)

b = e 1+(1-5)*¢>*ud
" (1_¢) .uc+ﬂd

Para los sistemas de liquidos ionicos, debido al desconocimiento de la variacion
de la viscosidad de la mezcla en funcién de la composicion se utilizé el modelo
de Pal-Rhodes (ecuacién 32) haciendo una modificaciébn a este modelo para

obtener un ajuste en todo el rango de fraccion volumen del IL.

Los parametros de este modelo (Ko, Kt, vy €) se obtuvieron al ajustarlo con datos

experimentales disponibles en la literatura de liquidos iGnicos con cationes y

aniones similares a los liquidos iénicos seleccionados.

1 =051+ KoKriny® ™, = uo(1 + KoK f ¢)~v*(1+¢) (Ecuacion 96)
Modelo de Pal-Rhodes Modelo de Pal-Rhodes modificado

Se establecieron las proporciones geométricas del equipo de mezclado (tanque
y agitador) guardando concordancia con los articulos de la literatura de referencia
(figura 44). Se eligié una turbina Rushton de 6 palas por su amplio uso en la

investigacion y rango de viscosidades de operacion.

El volumen de los tanques se establecié en 5 m3® (Dt=1.85 m) y 10 m® (Dt=2.34

m).
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Agitador

Proporciones

Vista Dt = Dt
superior

H = Dt

E=1/3Dt

J=1/12 Dt

Da = 1/3 Dt

) Dd = 2/3 Da

Vista H -
lateral L I J L=1/4 Da
g E
K j | W = 1/5 Da

Figura 44. Proporciones geométricas seleccionadas de los tanques de mezclado

y sus agitadores.

3) Mediante la ecuacion de Skelland y Seksarla (ecuacion 31) se determind la

velocidad minima de rotacion del agitador.

C3 0.42Ap0.42 0.08

g Um O;

N . Dt nt0.04¢0.05
min = *2\pg, Da®71p 054

4) Con las propiedades de la mezcla, las caracteristicas del tanque y la velocidad
de giro del agitador se obtiene el nimero de Reynolds del impulsor (ecuacion
26).

_ N xDa® * pp,
Hm

Re

5) Con la curva de potencia del agitador seleccionado (figura 33) se determina el
namero de potencia del agitador (Np).

6) Con la ecuacién se obtiene la potencia requerida para el mezclado (ecuacién
28).

P = Np N3 Da® p,,
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4.1.3.- Calculo de tiempo de mezclado.

Para conocer el tiempo operacion requerido se determiné el tiempo necesario para

llevarse a cabo la transferencia de masa en los sistemas.

1) Con las propiedades de la mezcla, las caracteristicas del tanque y la velocidad
de giro del agitador se obtiene el nimero de Weber del impulsor (ecuacion 49).
We = N? Da3 p,
Oint
2) Se obtuvo el diametro de gota medio de Sauter al equilibrio (d32*) con la ecuacion
de Gnanasundaram (ecuacion 51).
ds;" = (Co » We 26 x e4*?) Da
3) Mediante la ecuacién de Chang (ecuacién 53) se obtuvieron funciones del

diametro de gota medio de Sauter en funcion del tiempo.
1

C, \6 .
d32(t)=(N>Zt> ds;

4) Con el diametro de Sauter en funcién del tiempo, se obtuvieron los coeficientes

de transferencia de masa (global y parciales) en funcién del tiempo a partir de los
coeficientes de difusién y particién. Considerando un modelo de gota estancada
por la alta viscosidad de los liquidos iénicos (Cs = 6.58) (ecuacion 61y 67) y un

modelo de movimiento libre para el keroseno (Cs = 17.9) (ecuacion 63y 68).

K™ kg ke T day (D)
Coeficiente global de transferencia de Coeficientes parciales de transferencia
masa de masa de fase dispersa

o Dd N _<Da2N)(d)0'33(Ap)1'25(v)°'33(D5)
¢ d32 (t) , ¢ v Da Pa Dc Da
Coeficientes parciales de transferencia
de masa de fase continua para gotas estancadas y gotas con movimiento libre

5) Con la ecuacion 48y el diametro de Sauter en funcién se obtuvo la funcién de

la relacion area-volumen en funcién del tiempo.
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V dsy(0)

6) Mediante el balance de masa en estado transitorio (ecuacion 95), el coeficiente

de masa global y la relacion area-volumen en funcién del tiempo, se obtuvo el

tiempo requerido para alcanzar el 99% de extraccion respecto al equilibrio.

A
% Extracciéon = 1 — Exp <_KVt) * 100

4.1.4.- Célculo de costo econdmico del mezclado mecanico.

Para obtener la energia requerida para el proceso de mezclado y extraccion se utilizo
la potencia de agitacion calculada y el tiempo de operacidn para obtener el 99% de

extraccion respecto al equilibrio.
Energia = P *t

4.1.5.- Calculo de consumo energético de mezclado mecanico.

Para la evaluacion econdmica se considero el costo de las tarifas eléctricas en el

sector industrial a fecha del afio 2022.

4.2.- Sistemas de mezclado por variacion de temperatura.

En esta seccion se describen los criterios de seleccion empleados para la evaluacion
de los sistemas de extraccion de liquidos ibnicos que muestran un comportamiento
termomorfico con fases acuosas. También, se describe el célculo de la energia
requerida para estos procesos y los costos econémicos asociados a estos consumos

energeéticos.

4.2.1.- Recopilacion de datos de los sistemas.

1) Consultando la literatura se recopilaron los datos de composicién vy
temperatura de diversos sistemas de liquidos iGnicos con comportamiento

termomorfico con diversos disolventes/agua.

2) Se calcularon las fracciones volumen de los componentes de las mezclas de

los sistemas a partir de sus densidades y/o pesos moleculares.
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3)

4)

4.2.2.

Se realiz6 una evaluacion y se seleccionaron los sistemas que cumplieran los
siguientes criterios:
e La fraccion volumen del liquido i6nico se encuentra entre 0.1y 0.5.
e Latemperatura de solucion critica del sistema se encuentra por debajo
de la temperatura de ebullicion del disolvente/agua.
e Los datos de calor especifico (Cp) y calor latente de sus componentes
se encuentran disponibles en la literatura, para el rango de
temperaturas de temperatura ambiente hasta la CST del sistema.

Se recopilaron los datos de composicion y temperatura de solucion critica de
la mezcla. Asi como, los datos de calor especifico y calor latente de sus

componentes.

- Calculo de consumo energético de mezclado termomorfico.

1)

2)

Mediante un ajuste por minimos cuadrados con los datos de calor especifico
de la literatura se ajusté una funcion polinébmica de grado seis 0 menor para

cada uno de los componentes de las mezclas.

Se establecieron los rangos de temperatura a los que la mezcla es sometida
para el proceso de mezclado y extraccidn, en base a los procesos realizados
en la literatura ilustrados en la figura 16. Para este proceso se consideran 3

etapas ilustradas en la figura 45:

1° etapa: calentamiento desde la temperatura ambiente hasta una
temperatura cercana a la CST, considerando una diferencia con la CST de 5

grados (ATcsT).

2° etapa: se mezclan las fases calentandola desde la temperatura 5 grados

por debajo de la CST, hasta una temperatura 5 grados por encima de la CST.
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3° etapa: La mezcla se separa en dos fases al disminuir su temperatura desde
una temperatura 5 grados por encima de la CST hasta una temperatura 5

grados por debajo de la CST.

— e ~
[ Ciclo de extraccion ]
inicial

T = Tambiente T=CST- AT, T=CST+ATeer T=CST- AT

» Calentamiento ’ Enfriamiento

Figura 45. Proceso de mezclado termomorfico.

3) Se calculd la energia requerida para el calentamiento y enfriamiento para
cada etapa del proceso considerando un volumen de 5 m3. Esto se realizd
mediante un calculo para el calor sensible (ecuacion 5) y el calor latente de

fusién de cada componente de la mezcla.

T;
Q= Cp ("Hdr

T
4) Se evaluo el consumo energético del proceso utilizando intercambiadores de

calor para reducir los servicios de calentamiento y enfriamiento requeridos.

4.2.3.- Calculo de costo econdémico del mezclado termomarfico.

Para la evaluacion econdmica se considero el costo de gas natural para el proceso

de calentamiento y agua de enfriamiento a 20°C con los precios del afio 2022.
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5.- Resultados y discusion.

Se han seleccionado distintos sistemas de extraccion liquido-liquido con base en
liquidos i6nicos con agua, para su comparacion energética utilizando un mezclado
inducido por energia mecanica y un mezclado inducido por energia térmica (con
CST).

La comparacién energética mas adecuada entre estos dos tipos de procesos es
empleando las mismas sustancias. Sin embargo, la informacion de propiedades,
datos y ecuaciones requeridas disponible en la literatura es limitada, especialmente
para las capacidades calorificas, las tenciones interfaciales, el coeficiente de difusion
y los coeficientes de particion. Debido a esto, se han utilizado sistemas distintos en

cada uno de los procesos.

5.1.- Sistemas de mezclado por agitacibn mecanica.
A continuacion, se describen los resultados obtenidos de los sistemas de extraccion
liquido-liquido conformados por liquidos ionicos y disolventes convencionales con

fases acuosas, mezclados mediante agitacibn mecanica.

5.1.1.- Sistemas seleccionados.

Se han seleccionado seis diferentes liquidos i6nicos con distintas viscosidades y un

sistema convencional de keroseno para su comparacién con estos.

Los liquidos i6nicos més estudiados son los ILs conformados por el catién imidazolio
y del anion bis(trifluorometilsulfonil)imida. En particular esta suficiente informacién
disponible sobre sus propiedades fisicoquimicas, propiedades interfaciales y de
transferencia de masa, por lo cual los liquidos i6nicos seleccionados para este tipo
de procesos consisten principalmente de este cation y anion. En la tabla 8 se
muestran los nombres y abreviaciones de estos liquidos ibnicos que seran utilizados

en esta seccion.
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Abreviaciones Nombre
[C2C1IM]+ [NTT2]- Bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-etil-3-metilimidazolio
[CAC1IM]+ [NTf2]- Bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-butil-3-metilimidazolio
[C6CLIM]+ [NTf2]- Bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-hexil-3-metilimidazolio
[CAC1Pyr]+ [NTf2]- | Bis(trifluorometilsulfonil)imida de 1-butil-1-meilpirrodilinio
[C4AC1IM]+ [PF6]- Hexafluorofosfato de 1-butil-3-metilimidazolio
[P6,6,6,14]+ [CI]- Cloruro de trihexil(tetradecil)fosfonio

Tabla 8. Liquidos iénicos utilizados para el célculo de sistemas de extraccion de

mezcla mecénica.

5.1.2.- Consumo energético.

Los sistemas de extraccion se han estudiado tomando los liquidos ionicos y el
keroseno como fase dispersa, con una fraccién volumen del 0.2. Esta fraccion
volumen se establecié debido a que algunas ecuaciones y datos de comparacion
utilizados en este proceso estan limitados a composiciones bajas (¢ <0.2). La
mayoria de los estudios en la literatura tienen como fraccién volumen méaxima este
valor. Ademas, con una composicion del 20% en volumen se asegura que no haya
posibilidad tener una inversion de fase en la emulsion de la mezcla. Adicionalmente,
el costo de los liquidos i6nicos contribuye a que de preferencia su cantidad sea la
menor posible en los procesos de extraccion liquido-liquido.

En el caso de la fase continua, esta se ha tomado como agua pura o una disolucién
de &cido nitrico. De igual manera las temperaturas de operacion son de 20 o 25 °C.
No existe una regla clara para el uso de condiciones estandar, por lo que estos

valores dependen de la disponibilidad de los datos.

En la tabla 9 se muestran los datos de cada sistema, junto con las propiedades
fisicoquimicas de cada una de las sustancias involucradas, como su densidad,

viscosidad y tension interfacial.
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. Propiedades .
. Fase Fraccion volumen - - oint
No.| Fase dispersa . T(°C) F. Dispersa F. continua
continua - - (mN/ m)
Dispersa | Continua p (g/cm”3) | u(mPas) |p (g/cm”3)| u(mPas)

1 Keroseno 3MHNO3 0.2 0.8 20 0.89 3.82 1.12 1.22 13.2

2 |[C2C1IM]+[NTf2]- 1M HNO3 0.2 0.8 20 1.52 39.90 1.03 1.02 10.0

3 [[CAC1IM]+ [NTf2]-{ 1 MHNO3 0.2 0.8 25 1.44 51.60 1.03 0.75 6.7
4 |[C6CLIM]+[NTf2]{ Agua 0.2 0.8 25 1.37 56.20 1.00 0.89 14.49%*

5 [CACIPyr]+[NTf2]{ Agua 0.2 0.8 25 1.39 76.70 1.00 0.89 6.7*

6 |[C4C1IM]+[PF6]- Agua 0.2 0.8 25 1.36 203.00 1.00 0.89 10.1

7 | [P6,6,6,14]+ [Cl]- Agua 0.2 0.8 20 0.89 4030.40 1.00 0.97 6.0

*Dato tomado del sistema 3, ** Dato a 30 °C.
Tabla 9. Sistemas de extraccidbn mecanica, con sus parametros de operacion y

propiedades fisicoquimicas.?4115-125

Evaluacion del efecto de pardmetros en la potencia de agitacion.

La potencia que se requiere aplicar en un proceso de mezclado mediante energia
mecanica se define como la cantidad de energia por unidad de tiempo que el sistema
necesita para agitar y dispersar la una fase (dispersa) dentro de la otra (continua).
Esta potencia, junto con el tiempo de mezcla necesario son los principales factores

gue afectan el consumo energético de los sistemas.

En esta seccion se realiza el andlisis de los factores de disefio y propiedades
fisicoquimicas de las sustancias, para determinar cuéles son los mas importantes
gue definen el comportamiento de los sistemas de mezclado con liquidos iénicos.
Para su comparacion se toma como referencia un sistema convencional

ampliamente utilizado como el keroseno-agua.

Los liquidos i6nicos son sustancias que pueden presentar altas viscosidades, como
se muestra en la tabla 9. Estos liquidos ionicos tienen viscosidades que varian entre
un rango de 40 mPa s (a 20°C) para el [C2C1IM]* [NTf2] hasta 4030 mPa s (a 20°C)
en el caso del [P6,6,6,14]* [CI]..

Intuitivamente se espera que la viscosidad sea una propiedad que afecte

significativamente el consumo energético debido a la posible gran cantidad de
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potencia necesaria para mover las fases liquidas. La gran mayoria de los liquidos
iGnicos tienen una alta viscosidad, lo que a primera vista puede ser una desventaja
en extracciones liquido-liquido. Sin embargo, los datos y resultados obtenidos
muestran que la viscosidad no juega un papel significativo al menos en el proceso

de mezclado.

La viscosidad de los liquidos iénicos es alta en estado puro. Sin embargo, la
viscosidad de sus mezclas con agua disminuye de manera significativa al reducir la
fraccion volumen del liquido i6nico, como se observa en la grafica 9 donde se
muestran las viscosidades de distintas mezclas de agua con liquidos iénicos con

base en el anion tetrafluoroborato ([BFa4]).

Viscosidades de mezclas de ILs a base del anidn [BF,] con agua
400
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Grafica 9. Viscosidades de mezclas de liquidos idnicos con base en el anion [BF4]

en funcion de la fraccion volumen del [L.126-132

Empleando el modelo de Miller y Mann (ecuacién 6) para la densidad y los modelos
de Vermeulen y Pal-Rhodes modificado (ecuaciones 8 y 96) para las viscosidades
del keroseno y los liquidos i6nicos respectivamente, se estimaron las densidades y

viscosidades de las mezclas de cada sistema con fases acuosas.

El modelo de Pal-Rhodes modificado se ajustdé empleando datos experimentales
disponibles en la literatura de liquidos idnicos que comparten el mismo cation, pero
un diferente anion con los ILs de los sistemas de mezclado. Estos liquidos idnicos

se componen de los aniones tetrafluoroborato y dicianoamida, ya que estos
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presentan  viscosidades similares a los ILs de los aniones

bis(trifluorometilsulfonil)imida y cloruro, respectivamente.

Los ajustes del modelo de Pal-Rhodes modificado se presentan en las graficas 10

a 14 en donde se compara con los modelos de Vermeulen y Pal-Rhodes original.

Viscosidad de mezcla de tetrafluoroborato de 1-etil-3-metilimidazolio
([C,C,IM]* [BF,]) con agua a 20°C
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Grafica 10. Viscosidad de la mezcla de tetrafluoroborato de 1-etil-3-metilimidazolio
con agua en funcién de la fraccion volumen del liquido i6nico a 20°C** y su
prediccidén con los modelos de viscosidad de Vermeulen, Pal-Rhodes (KoKf=0.01,

v=-596) y Pal-Rhodes modificado (KoKf=0.13, v=-15, c=11).

Viscosidad de mezcla de tetrafluoroborato de 1-butil-3-metilimidazolio
([C,C4IM]* [BF,]) con agua a 25°C
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Gréfica 11. Viscosidad de la mezcla de tetrafluoroborato de 1-butil-3-metilimidazolio
con agua en funcién de la fraccion volumen del liquido i6nico a 25°C*%6 y su
prediccion con los modelos de viscosidad de Vermeulen, Pal-Rhodes (KoKf=0.02,
v=-260) y Pal-Rhodes modificado (KoKf=0.96, v=-3.46, c=14.38).
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Viscosidad de mezcla de tetrafluoroborato de 1-butil-3-metilpiridinio
([C,C,Py]" [BF,]) con agua a 25°C

80

70

60

50

40

Viscosidad (mPas)

30

20

10

7
7
n Datos experimentales
71
L
A !
7 ) = = = Modelo de Vermeulen
V I
4 J
7’
- )
. i = = = Modelo Pal-Rhodes
rd !
- T /
- 7
- - &
- == Modelo Pal-Rhodes
=T __z=g==" modificado
e e asooggEEEERE=m===="

0.1 0.2 03 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
Fraccion volumen IL

Grafica 12. Viscosidad de la mezcla de tetrafluoroborato de 1-butil-3-metilpiridinio

con agua en funcién de la fraccion volumen del liquido i6nico a 25°C*?" y su

prediccidén con los modelos de viscosidad de Vermeulen, Pal-Rhodes (KoKf=0.02,
v=-260) y Pal-Rhodes modificado (KoKf=0.96, v=-3.46, c=14.38).

Viscosidad de mezcla de hexafluorofosfato de 1-butil-3-metilimidazolio
([C,C4IM]* [PF¢]) con agua a 25°C
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Gréafica 13. Viscosidad de la mezcla de hexafluorofosfato de 1-butil-3-metilimidazolio

con agua en funcién de la fraccién volumen del liquido iénico a 25°C134135 y sy

prediccién con los modelos de viscosidad de Vermeulen, Pal-Rhodes (KoKf=0.04,
v=-143) y Pal-Rhodes modificado (KoKf=0.90, v=-4.37, c=14.24).
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Viscosidad de mezcla de ILs con el cation trihexil(tetradecil)fosfonio
([Ps,6,6,14]") con agua a 25°C
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Gréafica 14. Viscosidad de la mezcla de liquidos i6nicos del cation
trinexil(tetradecil)fosfonio con los aniones cloruro y dicianoamida con agua en
funcion de la fraccion volumen del liquido idnico a 25°C (e1%6, m 136 A 137 ¢138)y sy
prediccidén con los modelos de viscosidad de Vermeulen, Pal-Rhodes (KoKf=0.02,
v=-383.17) y Pal-Rhodes modificado (KoKf=0.69, v=-6.10, c=5.5).

Las densidades y viscosidades estimadas de las mezclas de los sistemas de liquidos
ibnicos no muestran una gran diferencia con respecto a las propiedades del

keroseno (tabla 10).

L. Propiedades . .
. Fase Fraccion volumen - - oint | Propiedades de mezcla
No.| Fase dispersa i T(°C) F. Dispersa F. continua
continua - - (mN/ m)

Dispersa | Continua p (g/cm?3) [ u(mPas) |p (g/cm”3)| u(mPas) p (g/cm”3) [ u(mPas)
1 Keroseno 3MHNO3 0.2 0.8 20 0.89 3.82 1.12 1.22 13.2 1.07 1.87
2 |[C2C1IM]+ [NTf2]-| 1 M HNO3 0.2 0.8 20 1.52 39.90 1.03 1.02 10.0 1.13 1.46
3 |[cac1IM]+ [NTf2]-| 1MHNO3 | 0.2 0.8 25 1.44 51.60 1.03 0.75 6.7 1.11 1.39
4 |[c6CUM]+[NTF2]{ Agua 0.2 0.8 25 1.37 56.20 1.00 0.89 14.49%* 1.07 1.46
5 [C4C1Pyr]+[NTf2] Agua 0.2 0.8 25 1.39 76.70 1.00 0.89 6.7* 1.08 1.33
6 |[CAC1IM]+ [PF6]- Agua 0.2 0.8 25 1.36 203.00 1.00 0.89 10.1 1.07 1.78
7 |[P6,6,6,14]+[Cl]- Agua 0.2 0.8 20 0.89 4030.40 1.00 0.97 6.0 0.98 2.04

*Dato tomado del sistema 3, ** Dato a 30 °C.
Tabla 10. Propiedades fisicoquimicas de las sustancias y propiedades de las

mezclas de cada sistema de mezclado mecanicamente.
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Como se muestra en la ecuacion 97 la potencia (P) de un sistema esta relacionada
con el numero de potencia (Np), la velocidad de agitacion (N), el diametro del tanque

(Da) y la densidad de la mezcla (p,,) mediante la siguiente ecuacion:
P =Npx N3xDa®xp, (Ecuacién 97)

Dentro de esta ecuacion no se muestra el efecto directo de la viscosidad, sin
embargo, el nimero de potencia es una funcion del nimero de Reynolds, cuya
ecuacion contiene la viscosidad en el denominador. En todos los sistemas se
obtiene un nimero de potencia de cinco, por lo cual el efecto de la viscosidad no
modifica el nimero de potencia y este a su vez no afecta a la potencia de mezclado.

Esto se debe a la alta turbulencia en cada uno de los sistemas (tabla 11).

L. . Vol. .
. Fase Fraccién volumen Propiedades de mezcla N min
No.| Fase dispersa continua T(°C) Tanque (rpm) Re Np | P (kW)
Dispersa | Continua p(g/cm”3) [ p(mPas) (m3) P

1 Keroseno 3MHNO3 0.2 0.8 20 1.07 1.87 > 24 2 il = Ll
10 67 3.9E+05 5 2.2
2 [[C2C1IM]+ [NTf2]-| 1 MHNO3 0.2 0.8 20 1.13 1.46 > 105 > 16405 > 2.7
10 89 6.9E+05 5 5.2
3 |[C4CLIM]+ [NTf2]{ 1 MHNO3 0.2 0.8 25 1.11 1.39 > < et il = 200
10 81 6.5E+05 5 3.9
4 |[c6CUM]+[NTF2]-{  Agua 0.2 08 | 25| 107 1.46 > 97 | 45E+05 | 5 | 20
10 82 6.1E+05 5 3.9
5 [cacipyrl+[NT2l{  Agua 02 08 | 25 | 108 133 > 5 || 48395 | 5 || Al
10 81 6.6E+05 5 3.8
6 |lcacum]+[PFe]-| Agua 0.2 08 | 25| 107 178 > 97 | 37E+05 | 5 | 20
10 82 5.0E+05 5 3.9
7 | (P6,6,6,141+[CI]-| Agua 0.2 08 | 20| o9 2.04 > 60 1 185 1 5 | 04
10 51 2.4E+05 5 0.8

Tabla 11. Propiedades de las mezclas de cada sistema de mezclado
mecanicamente, nimero de Reynolds, nimero de potencia y potencia minima para

una turbina Rushton de seis palas.

Como se muestra en la ecuacidon 97, los otros parametros que afectan la potencia
directamente son la velocidad de rotacion, el diametro del agitador y la densidad de

la mezcla.

Mediante el andlisis de la ecuacion de Skelland y Ramsay (ecuacién 31) para una
turbina Rushton de 6 palas se puede conocer los efectos de cada uno de los factores
de cada sistema sobre la velocidad de agitacion minima (Nmin) Y @ su vez el impacto

que tienen sobre la potencia.
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DL 042 x ApO42 4y 008 , o 0.04 . 50.05
Npin = 0.53 % (ﬁ) A o i P (Ecuacién 31)
m

Respecto a los parametros de disefio se puede conocer el efecto del volumen del
tanque (V) sobre la velocidad de agitacion y la potencia, al considerar las
proporciones geométricas estandares establecidas para el disefio del tanque (figura
44). Se pueden obtener el diametro del tanque (Dt) y el diametro del agitador (Da)

en funcién de este volumen.

En la grafica 15 se muestran los porcentajes en que varia la velocidad de rotacién
minima (Nmin), al aumentar el valor del volumen del tanque (V), densidad de la
mezcla (pm), viscosidad de la mezcla (um), tension interfacial (oint) y diferencia de las

densidades de las sustancias puras (Ap), en determinados porcentajes.

Efecto de factores de disefio y propiedades de la mezcla sobre la
velocidad de agitacion minima

40% T

35% T

30% T

25% T

20% +

15% +

10% T

5% T

Y

Porcentaje de variacion en N min (%)

0% ) S } : + : : : :
0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%
Porcentaje de variacién en los factores (%)
—8—V (m3) () pm (Kg/m3) (-) um (Pas) (+) —@—oint (N/m)(+) —8—2np(+)

* (+)/ (-) Efecto positivo o negativo sobre la velocidad minima de rotacién

Gréfica 15. Efecto de parametros de disefio y propiedades fisicoquimicas sobre la

velocidad minima de agitacion.

Mediante los signos que se encuentran en las acotaciones en esta grafica, se indica

si estos factores aumentan (+) o disminuyen (-) la velocidad de rotacion.

Como se observa en la gréafica 15 la densidad de la mezcla y la diferencia de las

densidades son los factores que mas afectan en igual medida la velocidad de
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rotacion, en un 30% al duplicar su valor (un aumento del 100%). Sin embargo, cada

uno de estos afectan Nmin de manera negativa y positiva respectivamente.

En el caso del volumen del tanque, la velocidad de rotacion disminuye en un 15% al
duplicar el volumen del tanque, como se puede corroborar en la tabla 11 al duplicar

el volumen de 5 m® a 10 m?3 para cada sistema de mezclado.

Finalmente, la viscosidad de la mezcla y la tensién interfacial afectan positivamente
la velocidad de rotacion. Sin embargo, como se observa en la grafica 15 el efecto

de ambos factores no supera el 6% y el 3% respectivamente, al duplicar sus valores.

Como se observa en la gréafica 16, la velocidad de agitacion afecta directa y
significativamente la potencia requerida en el mezclado, debido a que en la

ecuacion 97 la velocidad de rotacion se encuentra elevada al cubo.

Efecto de la velocidad de rotacién del agitador
sobre potencia de mezclado
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Porcentaje de variacion en la potencia (%)

Porcentaje aumento de N (%)

Grafica 16. Efecto de la velocidad de rotacién del agitador sobre la velocidad la

potencia de mezclado.

Debido al gran efecto que tiene la velocidad de agitacion sobre la potencia de los
sistemas de mezclado, los factores de disefio y propiedades fisicoquimicas
involucradas en la ecuacion de velocidad de rotacién minima (ecuacion 31), afectan

la potencia de mezclado significativamente. Esto se puede observar al comparar la
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grafica 15 con la grafica 17, en donde se analiza el efecto dichos factores sobre la

potencia minima.

Efecto de factores de disefio y propiedades de la mezcla sobre
potencia de mezclado
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Grafica 17. Efecto de parametros de disefio y propiedades fisicoquimicas sobre la
potencia minima de mezclado.

Comparando las gréficas 15y 17 se observa que incrementar el volumen del tanque
(V) disminuye la velocidad de rotacion, sin embargo, en la gréfica 17 este factor
aumenta la potencia de mezclado. Nuevamente esto ocurre debido a que el volumen
del tanque se encuentra relacionado con el didmetro del agitador y este afecta
directa y significativamente a la potencia de mezclado estando elevado en la

ecuacion 97 a la quinta potencia.

Como se observa en la gréfica 17, al duplicar el volumen del tanque se incrementa
la potencia de mezclado un 94% lo cual concuerda con los resultados obtenidos,

gue se pueden encontrar en la tabla 11.

El aumento de la densidad de la mezcla afecta la potencia de mezclado
negativamente, teniendo porcentajes muy cercanos al duplicar el valor de este

factor, disminuyendo la velocidad de rotacion minima en 31% y la potencia en 34%.

La viscosidad de la mezcla y la tension interfacial de las sustancias tiene un efecto

sobre la potencia de mezclado debido a su relacidon con la velocidad de rotacion.
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En la grafica 15, al duplicar la viscosidad de la mezcla la velocidad de rotacion se
incrementa en 5.7%, lo cual a su vez aumenta la potencia minima en 18.1%, como

se muestra en la grafica 17.

En el caso de la tension interfacial, al duplicar su valor la velocidad rotacién se

incrementa en tan solo 2.8% e incrementa indirectamente la potencia en un 8.7%.

Finalmente, el factor que tiene el mayor y mas significativo impacto en la potencia
de mezclado es la diferencia entre las densidades de las sustancias puras que
componen la mezcla (Ap). Este factor incrementa en mas del 100% (139.5%) la

potencia de mezclado al duplicar su valor (aumentando Ap en un 100%).

Comparacion de sistemas.

Conociendo la magnitud que tienen los distintos factores de propiedades
fisicoquimicas de los sistemas sobre la potencia de mezclado. Se realiza la
comparacion de estos factores de cada uno de los sistemas de liquidos iGnicos con

los respectivos factores del sistema convencional de keroseno.

Esta comparacién se realiza calculando el porcentaje de variacién de cada factor

siguiendo la ecuacién 98.

Factory jqgua — Factoryerosenojagua

Porcentaje de variacion (%) = * 100 (Ecuacién 98)

FaCtorkeroseno/agua

En la grafica 18 se muestran los porcentajes de variacion de cada factor de los

sistemas de liquidos idnicos con respecto al sistema de keroseno.
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Porcentajes de variacion de los factores de propiedades de los
sistemas de ILs en comparacion al sistema de Keroseno

pm um aint Ap
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Factor de comparacion

[C2C1IMI+ [NTF2]- & [CAC1IM]+ [NTF2]- = [C6CLIM+ [NTF2]-
[CAC1Pyr]+ [NTf2]- m [CAC1IM]+ [PF6]- m [P6,6,6,14]+ [Cl]-

Grafica 18. Comparacion de los distintos factores de propiedades fisicoquimicas de

cada sistema de liquidos i6nicos con fases acuosas con los del sistema de keroseno.

En esta gréafica se puede observar la poca diferencia que existe entre las densidades
de las mezclas de liquidos i6nicos con fases acuosas, y la mezcla de keroseno con
fases acuosas. Mediante esta comparacion se puede deducir que este factor no
contribuye en la diferencia de la potencia de los sistemas de liquidos i6nicos con el
sistema de keroseno, a pesar de que la densidad de la mezcla es uno de los factores

gue afecta significativamente (de manera negativa) la potencia de mezclado.

La viscosidad de las mezclas de liquido i6nico con fases acuosas es
aproximadamente 22% menor a la viscosidad de la mezcla de keroseno. Como se
puede apreciar en la gréafica 17, esta variacion disminuye la potencia de mezclado

cerca de 4.5% para los sistemas de liquidos i6nicos respecto al sistema de keroseno.

La tension interfacial de la mitad de los sistemas de liquidos i6nicos muestra una
alta variacion con respecto la tension interfacial del sistema de keroseno, de hasta -
54.5%. Sin embargo, este factor altera muy poco la potencia de mezclado, como se
muestra en la grafica 17. Con base en esta grafica se puede determinar que las
tensiones interfaciales de los sistemas de liquidos idnicos causan que la potencia

sea como maximo 5% mas baja a la del sistema de keroseno.
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Finalmente, como se menciond anteriormente, la diferencia entre las densidades
(Ap) es el factor que tiene un mayor efecto sobre la potencia de mezclado (grafica
17) y, a su vez, es el factor que muestra una mayor diferencia entre los sistemas de

liguidos iGnicos con el sistema de keroseno (gréfica 18).

En la grafica 18 se muestra que la mayoria de los sistemas de liquidos i6nicos

presentan un Ap mayor al del sistema de keroseno alrededor del 70%.

El sistema de [C2C1IM]* [NTf2]- muestra el valor maximo de 122.0%, mientras que el
sistema de [Ps,,6,14]" [CI] tiene el Unico valor negativo de -52.5%. Con base en las
tendencias de la grafica 17, esto valores representan respectivamente un
incremento significativo de 173.15% y un decremento importante de 70.18% en la

potencia de mezclado respecto al sistema de keroseno.

Debido al impacto que tiene la diferencia entre las densidades (Ap) en la potencia y
gue este es el Unico factor que tiene un efecto significativo al diferenciar el sistema
convencional con los sistemas de liquidos i6nicos, se pueden relacionar
directamente sus valores con los valores de potencia de mezclado de cada sistema

como se muestra en la gréafica 19.

Comparacion de las proporciones de Ap y la potencia de mezclado para
cada sistema de mezclado
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Ap (g/cm”3)

Ap Potencia

mKeroseno ®[C2C1IMJ+ [NTf2]- m [CACLIM]+ [NTF2]- = [C6C1IM]+ [NTf2]-  m[CAC1Pyr]+ [NTf2]- m[CACLIM}+ [PFG]- M [P6,6,6,14]+ [CI]-

Gréfica 19. Comparacion de la diferencia absoluta entre las densidades puras de
las sustancias de la mezcla (Ap) y la potencia de mezclado en cada uno de los

sistemas de mezclado.

El[Ps.6.6,14]" [Cl]” es altamente viscoso por sus largas cadenas alquilicas en su cation,

sin embargo, esto causa que su densidad sea baja en comparacién a los otros
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liquidos iénicos. Esto da como resultado una menor diferencia entre su densidad con
la del agua (Ap), por lo que su consumo de potencia es incluso menor al sistema de
keroseno. Por el contrario, el [C2C1IM]* [NTf2] es el liquido ibnico menos viscoso de
los sistemas estudiados, pero su densidad es la més alta. Esto se debe al tamafio

de sus iones y sus cortas cadenas alquilicas.

Esto muestra que la viscosidad de los liquidos i6nicos puros no tiene un efecto
significativo sobre la potencia en el proceso de mezclado como se estima
intuitivamente, mientras que la diferencia de densidades entre las fases, si afecta
significativamente. Se puede llegar a la conclusién de que la diferencia entre las
densidades es el principal factor que se debe a considerar para elegir las sustancias
de un sistema de mezclado con el fin de establecer un control sobre la potencia

requerida.

Tiempo de operacion.

La potencia es la energia requerida por unidad de tiempo para llevar a cabo el
proceso de mezclado. Aparte de la potencia, se requiere el tiempo que las fases
necesitan para ser mezcladas y llevar a cabo la extraccion liquido-liquido. La

combinacion de estos dos pardmetros dara finalmente el consumo energético.

El tiempo de operacién debe ser el tiempo suficiente para que se lleve a cabo la
transferencia de masa, el cual es el tiempo de contacto entre las fases dispersa y
continua (tc). Este tiempo se debe extender hasta alcanzar un porcentaje requerido
de extraccion de los iones metélicos a la fase extractora, ya sea convencional o de
liquido i6nico.

Para el célculo del tiempo de contacto se requieren distintos datos relacionados con
la transferencia de masa, como son los coeficientes de difusion de algunos iones
metalicos entre las fases liquidas y el coeficiente de particién. En la tabla 12 se
muestran los datos disponibles en la literatura de cada sistema de mezclado que se
han obtenido experimentalmente. En algunos de estos procesos de extraccion se
han empleado los extractantes convencionales TBP y CMPO (figuras 6 e y f),

mientras que en otros los agentes de extraccion han sido los propios liquidos iénicos
(IL).
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) Fase Fracciéon volumen . Difusién (m2/s) Coeficiente de | Operacién
No.| Fase dispersa X T(°C)| Metal | Extractante L
continua - - - - particion (m) [ RD*m”0.5
Dispersa | Continua Dispersa (Dd) | Continua (Dc)
1 Keroseno 3MHNO3 0.2 0.8 20 Y (1) CMPO/TBP 4.00E-09 6.00E-10 14 3.61
2 |[C2C1IM]+ [NTf2]-{ 1 MHNO3 0.2 0.8 20 Eu (I11) CMPO 7.80E-12 7.86E-08 3.0 0.03
3 |[C4C1IM]+ [NTf2]{ 1MHNO3 0.2 0.8 25 | Eu(ll) CMPO 2.95E-12 7.86E-08 403.0 2.47
4 |[C6CLIM]+[NTf2]-{| Agua 0.2 0.8 25 Eu (I11) CMPO 2.95E-12* 7.86E-08 6.0 0.04
5 [CAC1Pyr]+[NTf2]{ Agua 0.2 0.8 25 Co (Il) IL 1.10E-11 1.00E-09 0.2 0.02
6 |[[C4ClIM]+[PF6]-| Agua 0.2 0.8 25 | Eu(ll) CMPO 2.95E-12* 7.86E-08 10.0 0.06
7 |[P6,6,6,24]+[CI]-| Agua 0.2 0.8 20 Co (Il) IL 1.10E-11** 1.00E-09 26.5 2.77

* Dato tomado del sistema 3, ** Dato tomado del sistema 5.
Tabla 12. Extractantes, coeficientes de difusion y particibn de distintos iones

metdlicos de los sistemas de extraccion liquido-liquido.115117.118,139-141

Se cuenta con todos los datos de coeficientes de particion de cada ion metalico en
estos sistemas de extraccion. Los coeficientes de difusion de liquidos i6nicos son
los datos mas escasos en la literatura. Se ha tomado el dato de difusion del sistema
3 para llevar a cabo los calculos de los sistemas 4 y 6, mientras que el coeficiente

de difusién de cobalto () del sistema 5 se tomé para el sistema 7.

Realizando la operacion propuesta por Brauter (Ro*m%®) se puede determinar que
en todos los sistemas la resistencia al proceso de transferencia de masa se

encuentra en ambas fases, con excepcion del sistema de [C4C1IM]* [PFe] /Agua.

El tiempo de contacto para un determinado porcentaje de extraccién (establecido en
99%), depende de varios factores como son la relacion area-volumen (A/V) y el
coeficiente global de transferencia de masa (K). Estos parametros se encuentran en
funcion del didmetro de gota (ds2) como se muestra a continuacion empleando la
ecuacion obtenida mediante el balance de materia en estado transitorio (ecuacion
95).

A
Extraccion (%) = [1 — Exp (—K(d32) * 5 (dsy) * tc)] * 100 (Ecuacioén 99)

Los diametros de gota medios de Sauter en el equilibrio (ds2*) muestran valores de
entre 250 um y 460 um para todos los sistemas, con los cuales se obtuvieron las

relaciones area-volumen y los valores de los coeficientes de transferencia de masa
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parciales y globales correspondientes a estos diametros, como se muestra en la
tabla 13.

" Fase Fraccion volumen Vol. d32* Relacién | Coeficientes de transferencia de masa (m/s) | tc minimo con d32*
No. Fase dispersa ) T(°C)| Tanque We
continua - - (um) [ A/V* (1/m) " - -

Dispersa | Continua (m3) F.Dispersa (kd) | F. continua (kc) | Global (K) (min) (h)

1 Keroseno 3MHNO3 02 08 20 5 3.5E+04 454 2646 1.6E-04 2.6E-06 4.4E-05 0.7 0.0
10 5.0E+04 459 2614 1.6E-04 2.6E-06 4.4E-05 0.7 0.0

2 |[c2cump+ NTF2)-| 1M HNO3 02 08 20 5 7.3E+04 290 4140 1.8E-07 5.4E-04 1.8E-07 104.8 1.7
10 1.1E+05 293 4090 1.7E-07 5.4E-04 1.7E-07 107.4 1.8

3 |[cacuml+ [NTF2]-| 1M HNO3 02 08 25 5 9.2E+04 254 4794 7.8E-08 6.3E-04 7.4E-08 216.8 3.6
10 1.3E+05 257 4736 7.7E-08 6.2E-04 7.3E-08 222.0 3.7

4 |[c6cuMI+ NTR2)- Agua 0.2 0.8 25 5 4.2E+04 404 2970 4.8E-08 3.9E-04 4.8E-08 538.3 9.0
10 6.1E+04 409 2935 4.7E-08 3.8E-04 4.7E-08 551.4 9.2

5 |icactpyri+ INTF2- e 02 08 25 5 8.9E+04 258 4653 2.8E-07 7.8E-06 2.8E-07 59.2 1.0
10 1.3E+05 261 4598 2.8E-07 7.7E-06 2.8E-07 60.6 1.0

6 | [cac1m+ [PF6]- Agua 02 08 25 5 6.1E+04 326 3685 6.0E-08 4.8E-04 6.0E-08 349.8 5.8
10 8.7E+04 330 3641 5.9E-08 4.8E-04 5.9E-08 358.3 6.0

7 | P6.6.6,141+ [CIl- e 02 08 20 5 3.9E+04 427 2813 1.7E-07 4.7E-06 8.7E-08 314.8 5.2
10 5.6E+04 432 2779 1.7E-07 4.6E-06 8.6E-08 3225 5.4

Tabla 13. Diametros de gota de estado estacionario (ds2*) de las fases dispersas,
relaciones area-volumen, coeficientes de transferencia de masa parciales y globales
y tiempos minimos de contacto para la transferencia de masa de cada sistema de

extraccion.

Los diametros de gota obtenidos con el sistema de keroseno se encuentran
cercanos a los didmetros reportados en la literatura con una turbina Rushton de seis
palas obteniendo valores entre 290 y 460 um para fracciones volumen de 0.07 y
0.1.142143 Para un sistema mas viscoso de 17 mPa s de cera de abeja como fase
dispersa en agua, los diametros de gota se encuentran entre 200 y 500 um con una

fraccion volumen del 0.18.144

En la tabla 13 se observa que los diametros de gota del keroseno son mas grandes
gue los diametros de la mayoria de los liquidos i6nicos. No se ha encontrado en la
literatura datos acerca del didmetro de gota de liquidos i6nicos para tanques
agitados para comprobar esta diferencia. Sin embargo, se ha reportado en la
literatura que el didmetro del sistema de keroseno presenta diametros de gota
mayores a los diametros del sistema de [C4CilM]* [PFs]" en una columna de

extraccion a nivel laboratorio.14®

Utilizando estos diametros de gota (ds2*) se obtiene el tiempo minimo de contacto
requerido para la transferencia de masa mediante la ecuaciéon 99. A pesar de que
los sistemas de keroseno presentan los mayores diametros de gota, sus tiempos de

contacto minimos son significativamente menores a los tiempos de contacto minimo
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de los sistemas de liquidos i6nicos. Esto se debe a la gran diferencia entre los
coeficientes globales de transferencia de masa de ambos tipos de sistemas
obtenidos con los modelos de gotas estancadas para el caso de liquidos iénicos y

de gotas con movimiento libre para el sistema de keroseno.

La magnitud del coeficiente global de transferencia de masa del sistema de keroseno
obtenido bajo el modelo de gotas con movimiento libre concuerda con el coeficiente
global reportado en la literatura en extracciones de Eu (lll) desde fases acuosas

hacia keroseno.146

Como se puede observar, el tamafio del tanque no tiene un gran impacto en el
didmetro de la gota y por ende tampoco en el tiempo de contacto minimo, ya que
este solo presenta un aumento del 2% al duplicar el volumen del tanque, mostrando

un aumento de entre 12 segundos a 9 minutos.

El tiempo minimo se obtiene al considerar el diametro de gota al equilibrio (ds2*), sin
embargo, alcanzar este tamafio de gota también requiere de tiempo, el cual se

puede calcular mediante la ecuacion de Chang (ecuacién 56) (tabla 14).

X Fase Fraccién volumen vol. d32* tc minimo cond32* | tmezclado para d32* t mezcla para d32*/
No. Fase dispersa X T(°C)| Tanque We L
continua - - (um) - - tc minimo con d32* (%)
Dispersa | Continua (m3) (min) (h) (min) (h)

9
1 ., 3 MHNO3 0.2 0.8 20 5 3.5E+04 454 0.7 0.0 48 0.8 7333%
10 5.0E+04 459 0.7 0.0 56 0.9 8476%

o

2 |jc2cumy+ (NTF2)-| 1M HNO3 0.2 08 20 5 7.3E+04 290 104.8 1.7 201 3.3 192%
10 1.1E+05 293 107.4 1.8 237 3.9 220%

o

3 |[cactimM]+ [NTF2)-| 1M HNO3 02 0.8 25 5 9.2E+04 254 216.8 3.6 218 3.6 100%
10 1.3E+05 257 222.0 3.7 256 4.3 115%

o

4 [[C6CLIM]+ [NTF2]- Agua 0.2 0.8 25 5 4.2E+04 404 538.3 9.0 217 3.6 40%
10 6.1E+04 409 551.4 9.2 256 4.3 46%

o

5 |[cacipyr+ [NTF2I- AZIE 02 0.8 25 5 8.9E+04 258 59.2 1.0 219 3.7 371%
10 1.3E+05 261 60.6 1.0 259 4.3 427%

o

6 | [cacum+ [pFe)- Agua 0.2 08 25 5 6.1E+04 326 349.8 5.8 217 3.6 62%
10 8.7E+04 330 358.3 6.0 256 4.3 72%

o

7 | 1P6,6,6,14]+ [CI]- AZiE 02 0.8 20 5 3.9E+04 427 314.8 5.2 353 5.9 112%
10 5.6E+04 432 322.5 5.4 416 6.9 129%

Tabla 14. Diametros de gota de estado estacionario (ds2*) de las fases dispersas y
el tiempo requerido para obtenerlo en los procesos de mezclado de cada sistema de

extraccion.

Como se logra apreciar en la tabla 14, el tiempo requerido para alcanzar el diametro
de estado estacionario ds2* en la mayoria de los sistemas es varias veces mayor al
tiempo minimo de contacto para obtener el 99% de extraccion, especialmente para

el sistema de keroseno. Esto indica que existe una alta probabilidad de que el
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proceso de transferencia de masa se complete antes de alcanzar el diametro de
estado estacionario y que el tiempo requerido del proceso sea mayor al tiempo

minimo de contacto.

Para obtener el tiempo total requerido para el proceso (tiempo de operacion) es
necesario considerar la evolucién del diametro de gota a través del tiempo (dsz (t)).
Esto se debe a que el proceso de transferencia de masa ocurre mientras el diametro

de gota cambia debido al proceso de mezclado.

El tiempo de operacion (top) del proceso de mezclado se obtiene Considerando el
balance de materia en estado transitorio (ecuacion 95), al igual que el tiempo
minimo de contacto. Sin embargo, en vez de utilizar el diametro de gota en el estado
estacionario (ds2*) se utiliza el diametro ds2 en funcion del tiempo empleando la

ecuacion de Chang (ecuacion 56).
A . .
Extraccion (%) = [1 — Exp (—K(d32(t)) *y (d3,(t)) * t)] * 100 (Ecuacién 100)

Como se observa en la ecuacion 100, para obtener el tiempo de operacion de cada
sistema, se realizo el célculo del coeficiente global de transferencia de masa (K) y la
relacion area-volumen (A/V) variando el tiempo, hasta alcanzar el porcentaje de

extraccion establecido, en este caso 99% (gréafica 20).

Porcentaje de extraccion vs tiempo
100

Keroseno (tanque de 5m3)

= = = Keroseno (tanque de 10m3)

——— [C2C1IM]+ [NTf2]- (tanque de 5m3)

— - = [C2C1IM]+ [NTf2]- (tanque de 10m3)
[CAC1IM]+ [NTf2]- (tanque de 5m3)
[CAC1IM]+ [NTf2]- (tanque de 10m3)

—— [C6C1IM]+ [NTf2]- (tanque de 5m3)

- = = [C6C1IM]+ [NTf2]- (tanque de 10m3)

——— [CAC1Pyr]+ [NTf2]- (tanque de 5m3)

= = = [CAC1Pyr]+ [NTf2]- (tanque de 10m3)

—— [CAC1IM]+ [PF6]- (tanque de 5m3)

— — — [C4AC1IM]+ [PF6]- (tanque de 10m3)

[P6,6,6,14]+ [Cl]- (tanque de 5m3)

[P6,6,6,14]+ [Cl]- (tanque de 10m3)

Extraccion (%)
w1
o

0 ¥ t t t t t t t t t t t t t t t t t |
00 05 1.0 15 20 25 3.0 35 40 45 50 55 60 65 70 75 8.0 85 9.0
tiempo (h)

Gréafica 20. Tiempo de operacion para cada sistema de extraccion de mezcla

mecanica.
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Como se logra observar en la gréafica 20, el aumento de volumen de 5 m3 a 10 m3
no tiene un significativo efecto sobre el tiempo de operacion, presentando solamente

un aumento entre un 2% y 6%.

En la tabla 15 se pueden observar los tiempos de operacion y los diametros de gota

obtenidos al alcanzar el 99% de extraccion para cada sistema.

" . Vol. - tiempo de y Relacion
. Fase Fraccién volumen oint d32* tc minimo con d32* ) d32 final §
No. Fase dispersa X T(°C) Metal Tanque operacion (t op) A/V final
continua - - (mN/ m) (um) - - (1m)

Dispersa | Continua (m3) (min) (h) (min) (h) (1/m)
1 Keroseno 3 M HNO3 0.2 0.8 20 13.2 Y (I g el 07 09 13 00 770 1559
10 459 0.7 0.0 1.4 0.0 801 1499
2 |[C2C1IM]+ [NTf2]-| 1 M HNO3 0.2 0.8 20 10.0 Eu () 5 290 104.8 L7 123.0 21 332 3617
10 293 107.4 1.8 130.0 2.2 342 3511
3 |[C4CLIM]+ [NTf2]-| IMHNO3 | 0.2 0.8 25 6.7 Eu (Ill) > 251 2168 6 216 36 264 AL
10 257 222.0 3.7 230.0 3.8 272 4409
4 |[C6CLIM]+ [NTF2]-|  Agua 0.2 0.8 25 | 14.49%* | Eu(ll) 5 404 5383 2.0 538.0 2.0 404 2970
10 409 551.4 9.2 551.0 9.2 409 2935
5 |[CACIPyr]+ [NTf2]-|  Agua 0.2 0.8 25 6.7% Co () 2 258 S92 =0 820 =2 S21 o7
10 261 60.6 1.0 87.0 1.5 330 3635
6 | [C4CLlIM]+[PF6]- | Agua 0.2 0.8 25 10.1 Eu (Ill) 5 326 3498 58 349.0 58 326 3685
10 330 358.3 6.0 358.0 6.0 333 3598
7 | [P6,6,6,14]+ [CI]- Agua 0.2 0.8 20 6.0 Co (II) > 427, SIS 22 3230 >4 157 2628
10 432 322.5 5.4 343.0 5.7 470 2551

Tabla 15. Tiempos de operacion y didmetros medios de gota de Sauter finales para

cada sistema de extraccion de mezcla mecanica.

Como se observa en esta gréfica 20 y la tabla 15, los sistemas compuestos por
liquidos i6nicos presentan tiempos de extraccion considerablemente mas
prolongados al sistema de keroseno: de entre 63 y 411 veces en el caso del
[C4C1Pyr]* [NT2] y el [CeC1IM]* [NTf2] respectivamente, a pesar de que el keroseno
tiene los mayore tamafios de gota. Esto se debe a que los coeficientes de difusién
del Y (i) en el keroseno es entre 300 y 1300 veces mayor que los coeficientes de

Eu (lll) y Co (Il) en los liquidos i6nicos.

Estos valores de coeficientes de difusion de los iones metélicos en los liquidos
idbnicos no son exclusivos de estos sistemas. En la literatura se reportan valores de
coeficientes de difusion de distintos iones metalicos como Fe (ll), Co (Il), Nd(lll) y Eu
(I, los cuales varian entre 1012 y 101 m?/s.147 Estos valores y su diferencia con el
sistema convencional se puede deber a las altas viscosidades de los liquidos
ionicos, debido a que el fenomeno de difusion se encuentra directamente

relacionado a la viscosidad de las sustancias.
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El sistema del liquido iénico [CeC1IM]* [NTf2]" es el sistema que requiere el mayor
tiempo para alcanzar el 99% de extraccion. Esto se debe a que en este sistema se
extrae Eu (lll) y el coeficiente difusion de este ion metélico es el mas pequefio entre
los demés iones. Ademas, este sistema tiene unos de los mayores didmetros de
gota (404 y 409 um), debido a que su tension interfacial es la mayor entre todos los

sistemas.

La tabla 15 muestra que en la mayoria de los casos el 99% de extraccion de los
iones metdlicos se alcanza antes de obtener el diametro de gota al equilibrio. El
tiempo requerido de la transferencia de masa si se ve afectado por la dinamica del

mezclado y debe ser considerada.

Energia requerida.
La energia requerida para los procesos de extraccion de los distintos sistemas
seleccionados se obtiene con la potencia requerida de agitacion y el tiempo de

operacion para la transferencia de masa y obtencién de la emulsién.

En la tabla 16 se muestra la cantidad de energia eléctrica requerida para el proceso

de extraccion de cada sistema en megajoules.

., Vol. i tiempo de ,
. Fase Fraccion volumen N min -, Energia
No. Fase dispersa i T(°C)| Metal Extractante Tanque P (kw) operacion (t op)
continua - - (rpm) - ()
Dispersa | Continua (m3) (min) (h)
1 Keroseno 3 M HNO3 0.2 0.8 20 Y (1) CMPO/TBP 5 & id ig 00 01
10 67 2.2 1.4 0.0 0.2
2 |[C2C1IM]+ [NTf2]-| 1 M HNO3 0.2 0.8 20 Eu (Il CMPO 5 105 27 123.0 21 19.8
10 89 5.2 130.0 2.2 40.7
3 |[C4C1IM]+ [NTf2]-| 1 M HNO3 0.2 0.8 25 Eu (Ill) CMPO B 5 20 2160 3.9 220
10 81 3.9 230.0 3.8 55.8
4 |[cecumi+ INTF2I-|  Agua 02 08 | 25 | Eugm cMPO 5 7 20 | 5380 | 90 | 654
10 82 3.9 551.0 9.2 130.0
5 |icacipyrl+ INTF2-|  Agua 0.2 08 | 25 | com L S 26 2.0 iy || 26 S0
10 81 3.8 87.0 1.5 19.9
6 | [caclIM]+ [PF6]- |  Agua 0.2 0.8 25 | Eu(ll) CMPO 5 o7 2.0 349.0 5.8 42.0
10 82 3.9 358.0 6.0 83.7
7 | pes61a1+[Cll- | Agua 0.2 08 | 20 | com L 2 60 O |l epEdy || B EE
10 51 0.8 343.0 5.7 17.1

Tabla 16. Sistema de extraccion de mezcla mecanicay sus energias requeridas para

el proceso de extraccion hasta un 99%.

Como se puede observar en la tabla 16, el aumento del volumen del tanque si tiene

un gran efecto sobre el costo energético a través de la potencia requerida. Al duplicar
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este volumen de 5 m3® a 10 m3, la energia requerida se duplica debido a la potencia

de mezclado, mientras que el tiempo de mezclado solo incrementa entre 2% y 6%.

Los costos energéticos de los sistemas que se conforman de liquidos iGnicos son
significativamente mas elevados que el costo energético del sistema convencional
de keroseno. Estas grandes diferencias se deben principalmente a los altos tiempos
de operacion de estos sistemas en comparacion con el sistema convencional. En la
mayoria de los sistemas la potencia requerida es solo 1.8 veces la potencia

requerida del sistema de keroseno.

Como ya se menciond, la alta viscosidad de los liquidos i6nicos no afecta en gran
medida la potencia de mezclado (como si lo hace la diferencia de densidades entre
los liguidos). Sin embargo, la viscosidad si afecta significativamente en la energia
requerida de este tipo de sistemas, debido a su impacto en los tiempos de extracciéon

de los iones metalicos.

5.2.- Sistemas de mezclado térmico.
A continuacion, se describen los resultados obtenidos de los sistemas de extraccion
liquido-liquido conformados por liquidos iénicos con fases acuosas, que muestran

un comportamiento termomorfico.

5.2.1.- Sistemas de mezclado térmico seleccionados.

De una lista de aproximadamente 100 liquidos ibnicos que cuentan con una
temperatura de solucién critica con distintos disolventes (agua, alcoholes e
hidrocarburos) se evaluaron entre 500 mezclas termomoérficas aquellos sistemas
que cumplen con una composicion de entre 10% y 50% volumen de liquido i6nico y
una CST por debajo del punto de ebullicién del disolvente (como se describié en la

metodologia).

De las mezclas que cumplieron los dos criterios anteriores, se comprob6 la
existencia de datos en la literatura de capacidad calorifica de los componentes en

los rangos de 20 °C o0 25°C hasta la temperatura de solucion critica de cada sistema.
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Se comprob6 que 45 de estos sistemas cumplen con los requerimientos
especificados, de los cuales 4 son con agua, 43 con alcoholes (como hexanol,

octanol e isobutanol) y 3 con hidrocarburos (como tolueno y benceno).

Se seleccionaron los cuatro sistemas de liquidos ionicos que muestran un
comportamiento termomorfico con temperaturas de solucidén critica superiores
(UCST) con agua, para realizar su comparacion energética de proceso de mezclado
por variacion de temperatura, con el proceso de mezclado de liquidos idnicos con

mezcla mecanica.

En la tabla 17 se muestran los nombres y abreviaciones de estos liquidos i6nicos
que seran utilizados a lo largo del texto y en la tabla 18 se muestran las
composiciones y datos de las mezclas que presentan comportamiento termomorfico
con agua. Los ultimos dos de estos liquidos idnicos se conforman de cationes que

se obtienen desde fuentes naturales.148

Abreviacion Nombre
[C6C1IM]+ [BF4]- Tetrafluoroborato de 1-hexil-3-metilimidazolio
[C8C1IM]+ [BF4]- Tetrafluoroborato de 1-metil-3-octilimidazolio
[Hbet]+ [NTF2]- Bis(trifluorometilsulfonil)imida de betania
[Colina]+ [NTF2]- Bis(trifluorometilsulfonil)imida de colina

Tabla 17. Liquidos i6nicos utilizados para el calculo de sistemas de extraccion de

mezcla térmica.

IL/Agua CST(°Q) Fraccion mol Fraccion masa | Fraccion volumen Densidad (g/cm3) PMIL (g/mol)
IL Agua IL Agua IL Agua T(°C) IL Agua
[Hbet]+ [NTF2]- 55.5 0.04 0.96 0.50 0.50 0.39 0.61 60 1.5 1.0 398
[C6C1IM]+ [BF4]- 60.0 0.01 0.99 0.16 0.84 0.14 0.86 25 1.1 1.0 254
[C8C1IM]+ [BF4]- 67.0 0.03 0.97 0.33 0.67 0.31 0.69 25 1.1 1.0 282
[Choline]+ [NTF2]- 72.0 0.05 0.95 0.52 0.48 0.42 0.58 25 1.5 1.0 384

Tabla 18. Mezclas de sistemas de extraccion térmica propuestos.52149-154

Se ha comprobado que estos liquidos i6nicos son Utiles o muestran un potencial
para su uso en extracciones de diversos iones metalicos desde fases acuosas, como

se muestra en la taba 19
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Liguido i6nico lones metalicos

[Hbet]+ [NTf2]- Sc (Illy, U (VI, In (I, Ti (), Cu(ll), Ga (Ill), Pd(ll), Rh(lll), Ru(lll)2s-=s7:52.57
[C6CLIM]+ [BF4]- Co (), Cd (Il), Zn (1), Cu (Il), Pb (Il), Mn (Il) y Ni (Il)255
[C8C1IM]+ [BF4]- Zn () y Cd (llyse
[Choline]+ [NTf2]- Nd (lllys°

Tabla 19. Algunos iones metélicos extraidos con los liquidos i6nicos seleccionados

para los sistemas de mezcla termomorfica.

5.2.2.- Consumo energético:

Como se describié en la metodologia, para el sistema de extraccion mediante
temperatura de solucion critica se establece un proceso de calentamiento y

enfriamiento continuo de cada una de las mezclas.

El proceso de extraccion de los iones metélicos se lleva a cabo mediante el cambio
de fase, pasando de un sistema bifasico por debajo de la temperatura de solucion

critica superior a un sistema monofasico al superar esta temperatura.

Inicialmente los sistemas de mezclado deben ser calentados desde la temperatura
ambiente (Tamb) hasta una temperatura cercana a su temperatura de solucion critica
(TesT) y posteriormente el proceso de extraccion se realiza variando la temperatura
dentro de un rango cercano a la temperatura de solucion critica por un ndmero

determinad de ciclos de extraccion.

En todos los sistemas el rango de variacion de la temperatura se establecio a una
diferencia de temperatura de cinco grados inferior y superior de la temperatura de

solucion critica (ATcsT).

Enlafigura 46 se presenta un esquema del proceso de calentamiento y enfriamiento
de las mezclas de liquidos i6nicos con agua para llevar a cabo el proceso de
extraccion de iones metalicos desde las fases acuosas, contemplando un numero n

de ciclos de extraccion.
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Temperatura
A

Test + ATest T+
(sistema monofasico)

Test =

Test — ATest
(sistema bifasico)

I
Tambi ] ] 1 P [
ambiente T T T {1 - ¢ T T >

1 2 3 n-1 n
Numeros de ciclos de extraccion

«<====Calentamiento inicial (arranque del sistema) €— Calentamiento de la mezcla €— Enfriamiento de la mezcla

Figura 46. Proceso de calentamiento de mezclas termomorficas de liquidos idnicos

con agua.

Esta figura se complementa con la figura 45 de la seccion de metodologia,
contemplando las tres etapas descritas en dicha seccion y considerando que cada

ciclo de extraccion se lleva a cabo uno tras otro.

Este esquema solo ilustra el proceso de mezclado al variar la temperatura. Sin
embargo, es necesario contemplar que el agua del proceso es constantemente
remplazada en cada ciclo de extracciébn con el agua de alimentacién que se
encuentra cargada con los iones metalicos. Esta agua se encuentra en la
temperatura del medio ambiente. Simultaneamente, el agua del ciclo anterior (el
refinado) es retirada como se ilustra en la figura 47. Una parte de la energia de esta
agua del ciclo anterior puede ser recuperada para calentar el agua del nuevo ciclo
de extraccion.
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Liquido i6nico «G====Agua de entrada del sistema  «&====Agua en ciclo de extraccién ====Agua de salida del sistema

Figura 47. Proceso de calentamiento y extraccion con sistemas de mezclado

termomorfico considerando corrientes de entrada y salida de solucidn cargada de
iones metalicos.

Considerando un tanque de 5 m3, con los datos de calor especifico del agua y cada
uno de los liquidos i6nicos, se obtuvo la energia requerida para calentar las
sustancias entre los distintos rangos de temperatura, considerando la etapa 1 de
“Tambiente” @ “TcsT-ATcst” (calentamiento), la etapa 2 de “Test-ATcest” @ “Test+ATest”

(calentamiento) y la etapa 3 de “Tcst+ATcst” @ “Test-ATest” (enfriamiento) (tabla
20).28'157_159

L, Energia (MJ) .
Fraccion Vol. Ftapa 1 Ftapa 2 Frapa 3 Porcentaje de la
IL/Agua CST(°C) volumen At csT | Tanque energia total (%)

(m3) (Tamb ->TCST - ATCST) [(TCST - ATCST -> TCST + ATCST) [(TCST + ATCST -> TCST - ATCST)
IL Agua IL Agua IL Agua IL Agua IL Agua
[Hbet]+ [NTF2]- 55.5 0.39 | 0.61 5 5 137 382 45 125 -45 -125 26 74
[C6C1IM]+[BF4]- | 60.0 0.14 | 0.86 5 5 49 626 14 179 -14 -179 7 93
[C8C1IM]+ [BF4]- 67.0 0.31 0.69 5 5 128 606 32 144 -32 -144 17 83
[Choline]+ [NTF2]-| 72.0 0.42 0.58 5 5 212 570 46 122 -46 -122 27 73

Tabla 20.Costo energético del calentamiento y enfriamiento de las sustancias que

conforman las mezclas termomoérficas para las distintas etapas.

Como se observa en la tabla 20 el costo energético del calentamiento de los
componentes de las mezclas en cada uno de los sistemas es significativamente
mayor para el caso del agua que para los liquidos i6nicos, abarcando en promedio
el 80% de la energia requerida para el calentamiento o enfriamiento de cada etapa.

Esto se debe principalmente a que en las composiciones de las mezclas mas del
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50% del volumen es agua y el calor especifico del agua es aproximadamente el
doble de los calores especificos de los liquidos i6nicos en unidades de volumen
(J/cm?3 K) (tabla 21).

Sustancia T(°C) |PM(g/mol)| p (g/cm3) Calor especifico (Cp)
(J/molK) | (J/gK) | (J/em3K)
Agua 25 18.0 1.0 75 4.2 4.2
[C6C1IM]+ [BF4]- | 25 254.1 11 431 1.7 1.9
[C8C1IM]+ [BF4]- | 25 282.1 1.1 498 1.8 1.9
[Choline]+ [NTF2]- 25 384.0 15 534 14 2.1

Tabla 21. Calores especificos del agua y los liquidos i6nicos puros en distintas

unidades.

Debido al mayor costo de calentamiento del agua, considerando 50 ciclos de
extraccion, el consumo energético para un tanque de 5 m?3 es bastante elevado para
cada uno de los sistemas de mezclado. Esta abarca en promedio el 95% de la

energia de calentamiento y 80% de la energia de enfriamiento (tabla 22).

Fraccion Vol. Energia para 50 ciclos (MJ) (porcentaje de la energia total)
IL/Agua CST(°C) volumen AT csT | Tanque Calentamiento Enfriamiento
IL Agua (m3) IL Agua Total IL Agua Total
[Hbet]+[NTF2]- | 555 | 039 [ o061 | 5 5 2382(9%) | 25343 (91%) 27725 -2245(26%) | -6261(74%) -8506
[C6C1IM]+ [BF4]- 60.0 0.14 0.86 5 5 769 (2 %) 40226 (98 %) 40995 -720(7 %) -8946 (93 %) -9666
[C8C1IM]+ [BF4]- 67.0 0.31 0.69 5 5 1705 (4 %) 37513 (96 %) 39218 -1577 (18 %) -7224 (82 %) -8801
[Choline]+[NTF2]-| 72.0 | 042 | 058 | 5 5 2517(7%) | 34574(93%) 37091 -2306(28%) | -6077 (72%) -8382

Tabla 22. Costo energético de 50 ciclos de extraccion para los sistemas de mezclado

termomorficos.

El gran costo energético de los sistemas se debe al calentamiento del agua de
alimentacion que se remplaza en cada ciclo de extraccion. Esta debe ser calentada
cada vez desde la temperatura ambiente (Tambiente) hasta 5 °C por arriba de la
temperatura de solucién critica como se muestra en la figura 47 (flecha morada y

flecha azul).

Ante los altos costos energéticos de los sistemas de mezclado termomorficos, se
propone el uso de intercambiadores de calor proceso-proceso para el
aprovechamiento de la energia térmica de todas las corrientes involucradas en el

sistema de mezclado.
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Uso de intercambiadores de calor:

La utilizacion de intercambiadores de calor que permitan aprovechar la energia
térmica liberada por las mezclas liquido i6nico-agua en su enfriamiento de “Tcst +
ATcst” a “Test - ATest” (figura 46 linea azul) y la energia térmica disponible por el
agua que sale del sistema a una temperatura (figura 47 linea verde) “Tcst - ATcst”
(figura 48).

Tanque i Tanque § Tanque §

(ciclo de extraccién 1) 1 (ciclo de extraccién 2) 1 (ciclo de extraccién 3) 1

| S-E

@

Separador ?eparadnr
. . ., Agua de L Mezcla monofasica Mezcla bifdsica
Corriente Agua de alimentacion (A, F) refinado (E) Liquido i6nico (B, D) IL-agua (C) IL-agua (C)
Clave Al | A2 | F1 | F2 | F3 | F4 E1 E2 B1 B2 D1 D2 Cc1 c2 c3
Temperatura| Ta | Tc | Ta | - | — | Tc Tb - Ta Tc Tb Tc Tc - Tb
Ta =T ambiente Tb = TcsT- ATesT Te=TesT+ ATcsT -— = Temperatura desconocida

Figura 48. Diagrama lineal de proceso para mezclado termomorfico integrando

intercambiadores de calor.

En esta figura, se muestra un diagrama lineal del proceso para comprender el
requerimiento energético en este proceso de mezclado, comprendiéndose que el
tanque de agitacion es el mismo y se llevan a cabo recirculaciones por cada ciclo de

extraccion.

Los calentadores 1y 2 (S. Cal 1y S. Cal 2) suministran la energia requerida para el
arranque del sistema subiendo la temperatura de ambos componentes de la mezcla
desde la temperatura ambiente a una temperatura de cinco grados por encima de la
CST (“Test + ATcesT).

Los intercambiadores 1 y 2 (INT 1 e INT 2), permiten aprovechar la energia
disponible de la mezcla liquido i6nico-agua y el agua de refinado, para calentar el
agua de alimentacion. Para estos intercambiadores se establecié un ATmin de 5

grados.
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El enfriador (S. Enf 1) retira la carga térmica requerida para que la mezcla alcance
una temperatura 5 grados por debajo de la CST (“Tcst - ATcst”) en caso de que esta

temperatura no fuera alcanzada en el intercambiador 2.

Finalmente, los calentadores 3 y 4 (S. Cal 3 y S. Cal 4) calientan el agua de
alimentacién y la fase del liquido iénico hasta “Tcst + ATcst” para su mezclado en

cada ciclo de extraccion.

A continuacioén, se muestran los datos de equipos de calentamiento y enfriamiento
(tablas 23 a 26) y los perfiles de temperaturas para los intercambiadores (figuras
49 a 52) de cada uno de los sistemas de mezclado termomorficos.

En estas tablas Tec y Tsc representan las temperaturas de entrada y salida de la
coraza de los intercambiadores, mientras que Tet Y Tst Son las temperaturas de

entrada y de salida del lado de los tubos de estos equipos.

Mezcla: [Hbet]* [NTF2]- / Agua

Equipo Carga térmica (MJ) Tec (°C) Tsc (°C) Tet (°C) Tst (°C)
S.Call 506.85 20.0 60.5
S.Cal 2 181.88 20.0 60.5
S.Cal 3 62.62 55.5 60.5
S.Cal4 44.91 50.5 60.5
S.Enf1l -44.93 53.1 50.5

INT 1 319.05 50.5 25.0 20.0 45.5

INT 2 125.19 60.5 53.1 45.5 55.5

Tabla 23. Datos de equipos de calentamiento y enfriamiento para el sistema de

[Hbet]* [NTF2]- / Agua para un tanque de 5m3.

INT1

50.5
455

50

G 40t

30+

20+

[

® Corriente caliente (Agua)

® Corriente fria (Agua)

Figura 49. Perfiles de temperatura de los

[NTF2]- / Agua a contracorriente.

65}

60

O 55

I 60.5

INT2

| 555
1 3.1

50

45}

455

® Corriente caliente (Mezcla [Hbet]* [NTf2]" / Agua)

® Corriente fria (Agua)

intercambiadores del sistema de [Hbet]*
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Mezcla: [CeéCi1IM]* [BF4] / Agua

Equipo Carga térmica (MJ) Tec (°C) Tsc (°C) Tet (°C) Tst (°C)
S.Call 804.53 20.0 65.0
S.Cal2 63.48 20.0 65.0
S.Cal 3 89.49 60.0 65.0
S.Cal4 14.4 55.0 65.0
S.Enfl -14.47 55.7 55.0

INT 1 536.19 55.0 25.0 20.0 50.0

INT 2 178.85 65.0 55.7 50.0 60.0

Tabla 24. Datos de equipos de calentamiento y enfriamiento para el sistema de

[CeC1IM]* [BF4] / Agua para un tanque de 5m3.

INT1 _ INT2

T (°C)

® Corriente caliente (Agua)

® Corriente fria (Agua)

@

® Corriente caliente (Mezcla [C6C1IM]* [BF4]- / Agua)

® Corriente fria (Agua)

Figura 50. Perfiles de temperatura de los intercambiadores del sistema de [CsC1IM]*

[BF4] / Agua a contracorriente.

Mezcla: [CsCiIM]*" [BF4] / Agua

Equipo Carga térmica (MJ) Tec (°C) Tsc (°C) Tet (°C) Tst (°C)
S.Call 750.25 20.0 72.0
S.Cal2 159.88 20.0 72.0
S.Cal3 72.26 67.0 72.0
S.Cal4 31.54 62.0 72.0
S.Enf1l -31.63 63.8 62.0

INT 1 533.60 62.0 25.0 20.0 57.0

INT 2 144.39 72.0 63.8 57.0 67.0

Tabla 25. Datos de equipos de calentamiento y enfriamiento para el sistema de

[CeC1IM]* [BF4] / Agua para un tanque de 5m3.
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INT1

® Corriente caliente (Agua)

® Corriente fria (Agua)

Figura 51. Perfiles de temperatura de los intercambiadores del sistema de [CsC1IM]*

[BF4]- / Agua a contracorriente.

(3]

T(°C)

INT2

® Corriente caliente (Mezcla [C8C1IM]* [BF4] / Agua)

® Corriente fria (Agua)

Mezcla: [Choline]* [NTF2]- / Agua

Equipo Carga térmica (MJ) Tec (°C) Tsc (°C) Tet (°C) Tst (°C)
S.Call 691.47 20.0 77.0
S.Cal 2 257.87 20.0 77.0
S.Cal 3 60.79 72.0 77.0
S.Cal4 46.11 67.0 77.0
S.Enf1l -46.20 69.8 67.0

INT 1 509.23 67.0 25.0 20.0 62.0

INT 2 121.45 77.0 69.8 62.0 72.0

Tabla 26. Datos de equipos de calentamiento y enfriamiento para el sistema de

[Choline]* [NTF2] / Agua para un tanque de 5m3.

INT1 ) INT2
700 67. ]
1% i N ]
t ] 75 ]
G 50} ] 5 P72 ]
< | ! _ 70} g8
" 40| ) = ]
5 62

® Corriente caliente (Agua) ® Corriente caliente (Mezcla [Choline]* [NTF2]- / Agua)

® Corriente fria (Agua) ® Corriente fria (Agua)

Figura 52. Perfiles de temperatura de los intercambiadores del sistema de [Choline]*

[NTF2]- / Agua a contracorriente.

Con los datos de los equipos se puede obtener la cantidad de energia de
calentamiento y enfriamiento requerida para realizar el proceso de mezclado con los
sistemas termomorficos. En la tabla 27 se muestra la comparacion de energia

requerida para los sistemas sin intercambiadores y con intercambiadores.
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osT Fraccion A Vol. Energia para 50 ciclos (MJ)
T
IL/Agua volumen Tanque Sin intercambiadores Con intercambiadores Ahorro energetico (%)

Q) IL |Agua o7 (m3) | Calentamiento | Enfriamiento | Calentamiento | Enfriamiento | Calentamiento | Enfriamiento
[Hbet]+[NTF2]- [55.5]0.39 ] 0.61 5 27725 -8506 5958 -2247 79% 74%
[C6C1IM]+ [BF4]- [ 60.0] 0.14 | 0.86 5 40995 -9666 5958 -724 85% 93%
[C8C1IM]+ [BF4]- [ 67.0] 0.31 | 0.69 5 39218 -8801 5996 -1582 85% 82%

5

[Choline]+[NTF2]-[ 72.0] 0.42 ] 0.58 37091 -8382 6188 -2310 83% 2%

v |un

Tabla 27. Comparacion del costo energético de 50 ciclos de extraccion para los

sistemas de mezclado termomorficos sin y con intercambiadores de calor.

Como se muestra en la tabla 27 el uso de intercambiadores en el sistema de
mezclado termomorfico es indispensable para reducir en gran medida el alto costo
energético que este tipo de proceso requiere. Mediante el uso de estos
intercambiadores se ahorra al menos el 79% de los servicios de calentamiento y por

lo menos el 72 % de los servicios de enfriamiento.

Con el uso de intercambiadores, la diferencia en la energia de calentamiento para
cada uno de los sistemas de mezclado con los distintos liquidos i6nicos se vuelve
insignificante a pesar de los distintos valores de temperatura de solucion critica. Esto
se debe a que el principal costo energético con los intercambiadores es la variacion
de diez grados de la temperatura de la mezcla IL-agua al calentar de “Tcst - ATcst”

a “Tcst + ATcsT”.

5.3.- Comparacion energética entre métodos de mezclado.

A continuacion, se muestran la comparacién de energia requerida de calentamiento
para ambos métodos de mezclado (mezcla mecanica y termomorfica). Esta
comparacion se considera que se lleva a cabo 50 ciclos de mezclado continuos para

ambos sistemas en un tanque de 5 m?,

5.3.1.- Sistemas de mezcla mecanica.

Para los sistemas de mezcla mecéanica se considera que cada ciclo de mezclado y
extraccién se realizan de manera intermitente, tomando en cuenta la potencia y
tiempos anteriormente calculados para obtener el consumo energético total para 50

ciclos de mezclado (tabla 28).
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L Vol. tiempo de .| Energia para
. Fase Fraccién volumen - Energia )
No. Fase dispersa . T(°C) | Tanque P (kW) operacion (t op) 50 ciclos
continua - - - (M)

Dispersa | Continua (m3) (min) (h) (MJ)

1 Keroseno 3 M HNO3 0.2 0.8 20 5 1.1 1.3 0.0 0.1 4
2 |[C2C1IM]+ [NTf2]-| 1 M HNO3 0.2 0.8 20 5 2.7 123.0 2.1 19.8 991
3 |[CAC1IM]+ [NTf2]-| 1 M HNO3 0.2 0.8 25 5 2.0 216.0 3.6 27.0 1349
4 |[C6C1IM]+ [NTf2]- Agua 0.2 0.8 25 5 2.0 538.0 9.0 65.4 3269
5 |[[C4C1Pyr]+ [NTf2]- Agua 0.2 0.8 25 5 2.0 82.0 1.4 9.7 484
6 | [CAC1IM]+ [PF6]- Agua 0.2 0.8 25 5 2.0 349.0 5.8 42.0 2102
7 | [P6,6,6,14]+ [Cl]- Agua 0.2 0.8 20 5 0.4 323.0 5.4 8.3 416

Tabla 28. Costo energético de 50 ciclos de extraccion para los sistemas de mezcla

mecanica considerando un tanque de 5 m3.

5.3.2.- Sistemas de mezcla termomorfica.

En el caso de los sistemas de mezcla termomorfica se considera que cada ciclo de
mezclado consiste en la transicion de fase debido al proceso de calentamiento y
enfriamiento. Para este sistema se emplea la alternativa con intercambiadores de
calor, ya que el aprovechamiento total de la energia térmica en este método de
mezclado es indispensable para su viabilidad (tabla 29).

.. Energia para 50 ciclos de mezclado
Fraccion volumen Vol. Tanque
IL/Agua CST(°C) AT CST (m3) (M)
IL Agua Calentamiento | Enfriamiento
[Hbet]+ [NTF2]- 55.5 0.39 0.61 5 5 5958 -2247
[C6C1IM]+ [BF4]- 60.0 0.14 0.86 5 5 5958 -724
[C8C1IM]+ [BF4]- 67.0 0.31 0.69 5 5 5996 -1582
[Choline]+ [NTF2]- 72.0 0.42 0.58 5 5 6188 -2310

Tabla 29. Costo energético de 50 ciclos de mezclado para los sistemas de mezcla

termomorfica considerando un tanque de 5 ms.

Para este sistema se considera que el fendbmeno de transferencia de masa para la
extraccién de iones metalicos ocurre en tiempos sumamente cortos como se ha
comprobado experimentalmente. Esto puede deberse a que, al obtener un sistema
homogéneo entre el agua y el liquido idnico, el area de transferencia de masa se
vuelve infinita y el fenomeno de difusion de los iones metalicos no se ve afectado

por las altas viscosidades del liquido i6nico.

5.3.3.- Comparacion energética.

Considerando el costo de energia requerido para el calentamiento de los sistemas
termomorficos y la energia eléctrica requerida para el proceso de mezclado de los

sistemas mecanicos se obtiene su comparacion para 50 ciclos de mezclado.
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En la tabla 30 se muestra cuantas veces la energia requerida es mayor para el

calentamiento del sistema termomarfico respecto al sistema de mezclado mecanico.

Relacidon de energia de calentamiento de mezcla termomdrfica /energia de mezclado de mezcla mecanica para 50
ciclos de mezclado
Sistemas de mezcla termomérfica (IL/agua)
Sistemas de mezcla mecanica ]
(keroseno o IL / fase acuosa) [Hbet]+ [NTF2]- | [C6CLIM]+[BF4]- | [C8C1IMI]+ [BF4]- | [Choline]+ [NTF2]-
(CST 56°c) (CST 60°c) (CST 67°) (CST 72°c)
Keroseno 1361.3 1361.5 1370.1 1413.8
[C2C1IM]+ [NTf2]- 6.0 6.0 6.0 6.2
[C4CLIM]+ [NTf2]- 4.4 4.4 4.4 4.6
[C6CLIM]+ [NTF2]- 1.8 1.8 1.8 1.9
[C4AC1Pyr]+ [NTf2]- 12.3 12.3 12.4 12.8
[C4CLIM]+ [PF6]- 2.8 2.8 2.9 2.9
[P6,6,6,14]+ [CI]- 14.3 14.3 14.4 14.9

Tabla 30. Comparacion de la energia requerida para el calentamiento de los
sistemas termomorficos respecto a los sistemas de mezcla mecanica considerando

un tanque de 5 ms.

Como se observa en esta tabla, tan solo la energia requerida para el mezclado
termomorfico es sumamente mayor que la energia de los sistemas de mezcla

mecanica, especialmente a comparacion del sistema convencional de keroseno.

En el caso de los sistemas de liquidos idnicos, las diferencias entre la energia
requerida de ambos métodos de mezclado son ampliamente variable dependiendo
del sistema de mezcla mecanica siendo el costo energético del calentamiento del
método de mezclado térmico de entre 1.8 a 15 veces mayor, con un promedio de
7.1.

En el caso de los sistemas termomorficos, no existe una diferencia en sus costos
energéticos respecto a un mismo sistema de mezcla mecanica, sin importar que
cada uno tiene una temperatura de solucion critica diferente, las cuales varian hasta
en 16°C.

Estos resultados sugieren que los sistemas de mezcla térmica no compiten contra
los sistemas de mezcla mecanica ya que son altamente demandantes en cuestiones
energéticas. Sin embargo, es importante realizar una estimacion de costos respecto

a estos métodos de mezclado. Un aspecto no tomado en cuenta con los sistemas
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gue poseen una temperatura de solucidn critica es que estos pueden utilizar un

diferente tipo de energia: la energia térmica.

5.3.4.- Comparacion econdomica.

Para el calculo de costos se considera el precio promedio de gas natural y energia
eléctrica promedio anual del 2022 de algunas de las ciudades de los principales
estados mineros del pais (que contribuyen méas con el PIB en mineria) como son:
Hermosillo (Sonora), Ciudad Juarez (Chihuahua), Chihuahua (Chihuahua), Piedras

negras (Coahuila) y Monterrey (Nuevo ledn).

Con el costo promedio de la energia eléctrica del afio 2022 de 1.15 MXN/kWh
equivalente a 0.32 MXN/MJ*0, se obtuvieron los costos de los sistemas de mezclado

y extraccion de los sistemas de energia mecanica (tabla 31).

Costo energético y econdmico de 50 ciclos de mezclado por energia
mecanica
Sistemas de mezcla mecanica i
Energia (MJ) Costo (MXN)
(keroseno o IL / fase acuosa)

Keroseno 4 2
[C2C1IM]+ [NTf2]- 991 406
[C4C1IM]+ [NTf2]- 1350 554
[C6C1IM]+ [NTf2]- 3269 1340
[C4AC1Pyr]+ [NTf2]- 484 198

[CAC1IM]+ [PF6]- 2102 862
[P6,6,6,14]+ [CI]- 416 170

Tabla 31. Costos de energia eléctrica requerida para 50 ciclos de extraccion de
mezclado y extraccion con los sistemas de mezcla mecénica considerando un

tanque de 5 m3,

Para los sistemas de mezcla térmica con intercambiadores de calor, se utilizo el
precio el gas natural en el afio 2022 que es de 0.12 MXN/MJ.*®1 En el caso los
servicios de enfriamiento se consideré el precio de agua de enfriamiento de 0.06
USD por 1000 galones en 19792, actualizando este costo al afio 2022 se obtiene

un precio de 1.21 MXN por 1000 L. Cuando se considera que esta agua se calienta
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en el proceso de 20°C a 25°C, el costo de este recurso se encuentra en 0.06
MXN/MJ (tabla 32).

IL/Agua Energia (MJ) Costo (MXN) (porcentaje del total)
Calentamiento | Enfriamiento | Calentamiento | Enfriamiento Total
[Hbet]+ [NTF2]- 5958 -2247 715 (85%) 129 (15%) 844
[C6C1IM]+ [BF4]- 5958 -724 715 (94%) 42 (6%) 757
[C8C1IM]+ [BF4]- 5996 -1582 720 (89%) 91 (11%) 811
[Choline]+ [NTF2]- 6188 -2310 743 (85%) 133 (15%) 875

Tabla 32. Costos de energia térmica requerida para 50 ciclos de extraccién de
mezclado con los sistemas de mezcla termomarfica con intercambiadores de calor

considerando un tanque de 5 m3.

Considerando los distintos precios de cada método de mezclado, se obtuvo una
relacion entre los costos de operacion de los sistemas de mezclado térmico y los
sistemas de mezclado por energia mecanica para los 50 ciclos de mezclado (tabla
33).

Relacidn de costos de mezcla termomdérfica /costos de mezclado de mezcla mecanica para 50 ciclos de mezclado
. - Sistemas de mezcla termomdrfica (IL/agua)
Sistemas de mezcla mecanica :
(keroseno o IL / fase acuosa) [Hbet]+ [NTF2]- | [C6CLIM]+ [BF4]- | [C8CLIMI+[BF4]- | [Choline]+ [NTF2]-
(CST 56°c) (CST 60°c) (CST 67°c) (CST 72°c)
Keroseno 470.5 421.7 451.7 487.9
[C2C1IM]+ [NTF2]- 2.1 1.9 2.0 2.2
[C4AC1IM]+ [NTf2]- 1.5 1.4 1.5 1.6
[C6C1IM]+ [NTf2]- 0.6 0.6 0.6 0.7
[CAC1Pyr]+ [NTf2]- 4.3 3.8 4.1 4.4
[C4C1IM]+ [PF6]- 1.0 0.9 0.9 1.0
[P6,6,6,14]+ [Cl]- 5.0 4.4 4.8 5.1

Tabla 33. Comparacién de los costos para los procesos de mezclado de los sistemas
termomorficos respecto a los sistemas de mezcla mecanica considerando un tanque

de 5 ms3.

Como se observa en la tabla 33, a pesar de que los sistemas termomorficos
requieren una gran cantidad de energia respecto a los sistemas de extraccidon
mecanicos (tabla 30), los costos de los sistemas termomaorficos son en promedio

solo 2.3 veces mas costosos que los sistemas de mezclado tradicional de liquidos
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ionicos. Esto se debe a que los precios de los combustibles fosiles son por lo general

mas baratos que la energia eléctrica.

De los sistemas comparados de liquidos iénicos, el método de mezclado mediante
calentamiento resulta tener el mismo costo o menor con un tercio de los sistemas de

mezcla por agitacion mecanica.

Las diferencias entre los costos entre ambos métodos de mezclado pueden ser
justificados gracias a las ventajas que muestra la mezcla termomorfica frente al
mezclado mecanico, debido a que estos sistemas muestran unos tiempos de
extraccion significativamente menores a los sistemas de extraccion tradicionales con
liquidos i6nicos. Mientras que, al comparar con los sistemas con disolventes
convencionales como el keroseno, los liquidos i6nicos muestran mejores

rendimientos de extraccion.

Una alternativa para reducir estos costos en los sistemas termomorficos es el
aprovechamiento de la energia solar, la cual muestra un alto potencial en los
principales estados mineros de México en el norte del pais en donde la radiacion
solar es alta (figura 25).

La energia solar puede ser aprovechada mediante colectores solares, los cuales en
los ultimos afios han mostrado tener una buena aceptacion a nivel industrial y
aprovechan la energia solar de manera directa. Estos dispositivos son adecuados
debido a que alcanzan temperaturas superiores a los 100 °C, la cual son mas que

suficientes y adecuadas para los sistemas de mezcla termomorfica.

Estos dispositivos pueden representar por lo menos un ahorro de hasta el 48% en
energia térmica en los servicios de calentamiento al compararse con el uso de gas
natural y porcentajes mas altos al compararse con otros combustibles fésiles como:

combustdleo, gas LP o Diesel.163

Considerando la utilizacion de estos dispositivos, los sistemas de mezclado
termomorfico con liquidos ibnicos pueden presentar costos de operacidon mas
competitivos frente a sus homoélogos de mezcla mecanica, siendo tan solo 1.4 veces

MAas costosos que estos (tabla 34).
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50 ciclos de mezclado

Relacion de costos de mezcla termomérfica (empleando energia solar) /costos de mezclado de mezcla mecénica para

Sistemas de mezcla mecdnica
(keroseno o IL / fase acuosa)

Sistemas de mezcla termomdrficaener con energia solar (IL/agua)

[Hbet]+ [NTF2]-

[C6CLIM]+ [BF4]-

[C8C1IM]+ [BF4]-

[Choline]+ [NTF2]-

(CST 56°c) (CST 60°c) (CST 67°c) (CST 72°c)
Keroseno 279.3 230.4 259.3 289.3
[C2C1IM]+ [NTf2]- 1.2 1.0 1.1 1.3
[CAC1IM]+ [NTf2]- 0.9 0.8 0.9 1.0
[C6C1IM]+ [NTf2]- 0.4 0.3 0.3 0.4
[CAC1Pyr]+ [NTf2]- 2.5 2.1 2.3 2.6
[CAC1IM]+ [PF6]- 0.6 0.5 0.5 0.6
[P6,6,6,14]+ [CI]- 2.9 2.4 2.7 3.0

Tabla 34. Comparacion de los costos para los procesos de mezclado de los sistemas

termomoérficos empleando energia solar, respecto a los sistemas de mezcla

mecanica considerando un tanque de 5 m3.

Como se observa en esta tabla 34, al considerar el sistema de colectores solares

los costos de mezclado termomorficos pueden ser incluso mas bajos a los de

algunos sistemas de mezcla mecénica para sistemas de liquidos ionicos.

De los sistemas comparados de liquidos ionicos, el método de mezclado mediante

calentamiento resulta tener el mismo costo o menor con la mitad de los sistemas de

mezcla por agitacion mecanica.
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6.- Conclusiones.

En este proyecto de investigacion se desarrollaron dos modelos para calcular la
energia requerida para mezclar dos fases mediante un agitador o por variacion de

temperatura a través de una temperatura de solucion critica.

Mediante el primer modelo se obtuvo la potencia de agitacion, tiempo de operacion
y energia requerida para el proceso de extraccion liquido-liquido en tanques de

mezclado mediante agitacibn mecénica.

Los parametros clave que juegan un papel primordial en los procesos de extraccion
liquido-liquido son la densidad, viscosidad y tension interfacial. Estas propiedades
fisicoquimicas de las mezclas no presentan grandes diferencias entre el sistema de

keroseno y los diferentes liquidos i6nicos con las fases acuosas.

El principal factor que determina la potencia requerida para la agitacion en sistemas
de extraccion de liquidos iénicos es la diferencia de densidad entre el agua y estos
disolventes. Al presentar una densidad considerablemente mas alta que la fase
acuosa, cuatro de los sistemas de liquidos i6nicos evaluados requieren

aproximadamente el doble de potencia respecto al sistema de keroseno.

Las altas viscosidades de los liquidos i6nicos no afectan significativamente la
potencia del agitador, sin embargo, si juegan un papel importante en el tiempo

requerido de operacion para llevar a cabo el proceso de transferencia de masa.

Para obtener un menor costo energético para procesos de extraccion liquido-liquido
que utilizan agitacion mecanica, el modelo muestra que es recomendable poner

énfasis en el desarrollo de liquidos i6nicos con una densidad y viscosidad mas baja.

En el caso de los sistemas de mezclado por variacion de temperatura, los
pardmetros clave que influyen en los requerimientos energéticos son el calor
especifico de las sustancias y las proporciones de la composicion de las mezclas

IL/agua.

Debido a que el calor especifico del agua es significativamente mayor al de los ILs,
en estos procesos el agua requiere en promedio el 95% de la energia de
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calentamiento y el 80% de la energia de enfriamiento. Ademas, el agua debe ser
remplazada y calentada desde la temperatura ambiente hasta la CST de los

sistemas en cada ciclo de extraccion.

Evaluando el consumo energético por agitacibn mecanica para extracciones de
diversos iones metalicos desde fases acuosas hacia una fase organica convencional
de keroseno y seis liquidos iénicos, se mostré6 que estos Ultimos requieren
significativamente mas energia que el sistema convencional, en promedio 315 veces
mas. Esto se debe principalmente a las grandes diferencias en los tiempos de

operacion de los sistemas de ILs con el sistema convencional.

En el caso de los sistemas de mezclado térmico de liquidos idnicos con agua, el
costo energético es en promedio 40 veces mayor al costo energético del mezclado

por energia mecanica.

Debido a los altos costos energéticos de los sistemas termomorficos, la utilizacion
de intercambiadores de calor en el proceso de mezclado de estos sistemas es
indispensable. Estos dispositivos permiten reducir en promedio el 83% de los

servicios de calentamiento y 80% de los servicios de enfriamiento.

Econdmicamente, por la diferencia entre precios de la energia eléctrica y el gas
natural, en promedio los procesos con sistemas termomorficos cuestan 2.3 veces
mas que los procesos con mezcla mecénica. Sin embargo, considerando el uso de
alternativas para el ahorro de energia térmica como es la energia solar, esta

diferencia se reduce a solo 1.4 veces.

Es posible reducir los costos econdmicos de los procesos de extraccion liquido-
liquido con liquidos i6nicos y fases acuosas entre 10% y 70% empleando el
mezclado térmico como alternativa al mezclado por agitacion. Para esto, es
indispensable el uso de dispositivos como son los intercambiadores de calor y
alternativas de ahorro energético como es la utilizacion de energia solar mediante

colectores solares.

Los costos energéticos que tienen los sistemas de extraccion liquido-liquido de

basados en liquidos i6nicos, de mezclado mecanico y térmico, son bastante
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elevados en comparacion a los sistemas de disolventes organicos convencionales.
Sin embargo, se debe considerar que las extracciones por mezclado térmico ocurren
de manera casi instantdnea con equipos mas sencillos. Los liquidos i6nicos pueden
jugar un papel importante en el desarrollo de estos nuevos sistemas de mezclado.
Ademas, en futuras evaluaciones de estos sistemas es necesario enfatizar las
diversas ventajas que estos ofrecen, como: ahorros en sistemas de seguridad
necesarios por la alta inflamabilidad de los disolventes convencionales, reduccion
de las pérdidas de reactivos resultado de las altas volatilidades de estos disolventes

(contraria a los ILs) y aumentos en las eficiencias de extraccion.
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