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cAPITULO I

GENERALIDADES SOBRE
EXTRACCION LIQUIDO-LIOQUIDO

La extraccién liquida denominada algunas veces extraccién con disol-
ventes, es la separacidn de los componentes de una solucidn liquida
por contacto con otro liquido insoluble.

En forma general se describe como un procedimiento para separar
una mezcla homogénea de dos o mas sustancias formando un sistema
de dos fases liquidas con la ayuda de otro liquido.

La extracclién liquido-iiquido es un método de separacién fisico
¥ en la mayoria de los casos no provoca cambios quimicos, lo cual
es una ventaja en la purificacion o recuperaci6bn de productos qui-
micos.

’ Esta operaciédn como medio de separacion o purificacién puede ser
1lovada a cabo de distintas maneras, siendo siempre importante la
distribuciétn de una sustancia entre dos liquidos inmiscibles.

En todas tas operaciones de este tipo, la solucién que se va a
extraer se llama alimentacion y disolvente el liquido con el cual
se pone en contacte la alimentacion. El producto de la operacion
rico en disolvente se llama EXTRACTO y el liquido residual de dunde
se separd e} soluto es el REFINADO.

La extraccidn supone el uso de sistemas compuestos por tres sus-



tancias cuando menos, aunque las fases insolubles son predominan-
temente distintas desde el punto de vista quimico,. en la mayoria
de los casos., los tres componentes se encuentran en cierto grado

tanto en el extracto como en el refinado.

EQUILIBRIO DE FASES. De acuerdo con el nimero de componentes de
un sistema, puede ser llamado binario (dos componentes)., ternario
{tres componentes), cuaternario {(cuatro componentes), etc. En los
procesos de extraccidédn por lo menos deben estar presentes tres com-

ponentes, tema en el gque abundaremos en este trabajo.

SISTEMAS TERNARIOS. Los sistemas ternarios como su nombre lo in-
dica estin formados por tres componentes, que al ser combinados pue~
den formar una. dos o tres fases liquidas considerando que no hay
reaceidn quimica entre éstas. Con el objeto de simplificar y enten-
der estos sistemas se usa la representaci6on grafica, la cual involu-
cra construir diagramas que nos presentan las composiciones de los
componentes en coordenadas triangulares. siende posible involuerar
la temperatura en angulo recto al plano de las mismas. Esto produ-
ce figuras prismaticas en las que es conveniente considerar seccio-

nes isotérmicas.

COORDENADAS TRIANGULARES. Para el estudic de las coordenadas trian-
gulares es necesario definir un esquema de notacilén, un esquema prac-
tico se describe a continuacion.

1. A y B basicamente son liquidos puros insolubles.

2. C es el soluto distribuido.

3. la mescla a separarse estd compuesta de A y C.



4. B es el disolvente de extraccion.
5. E es el extracto.

6. R es el refinado.

Nota. Las cantidades libres de disolvente (lbres de B) seran indi-

cadas mediante letras con prima.

Estas coordenadas (figura 1) se utilizan extensamente en la lite-
ratura quimica para describir graficamente las concentraciones en

sistemas ternarios.

80 60 40 20
% A

FIGURA 1. COORDEMADAS TRIANGULARES




Para este efecto se usa principalmente el triangulo equilatero,
aprovechando sus propiedades geometricas; la altura serd la composi-
cién en el cien por ciento (100 %) y las distancias entre los tres
lados los porcentajes o fracciones de los tres componentes.

Cada vértice del tridngulo representara a un componente puro.

Todo punto en un lado del tridngulo representarid una mezcla bina-
ria de los componentes que formen esta linea, asi, en la figura 2,
el punto ¥ es una mezcla que contiene cuarenta por ciento (40 %)

de B y sesenta por ciento (60 %) de C.

A 80 60 40 20 g
ZA

FIGURA 2. COORDENADAS TRIANGULARES




Un punto dentro del triangulo representa una mezcla ternaria, el
punto M' contiene veinte por ciento (20 %) de A, cuarenta por ciento
(40 %) de B y cuarenta por ciento {40 %) de C.

Los puntos fuera del trisngulo representan mezclas homogéneas y
s6blo tienen significado desde el punto de vista de la construccién
geométrica.

Son asi mismo importantes otras proporciones caracteristicas de

este tipo de figuras (figura 3) si D libras de la mezcla represen~

(SR

FIGURA 3. REGLA DE MEZCLADO

tada por el punto D se agrega a E libras de la mezcla E, la mezcla

resultante tendrd la composicién F, la cual estsd en la linea Tecta



DE, de modo que:

E/D - FD/EF ... (1)

La prueba de la ecuacién (1) ha sido establecida en la figura 3,
en la cual se representan de nuevo las mezclas B, D y F.

El balance de materia total para el proceso de mezcla es el si-
guiente:

D+E=-F ... ()
¥y el correspondiente al componente C es:
DXcd + EXce « FXcf ... ()
por eliminacion de F:
E/D = (Xcf - Xed)/(Xece - Xef) ... (&)
pero; Xcf = FN, Xcd « DM, Xce = EK; por lo que:
E/D = (FN - DM)/(EK - FN) ... (5)

Por analogia si se separa E de F, el punto D que representa el
residuo, esté en la linea recta EF, que se prolonga pasando por F.
Y se aplica nuevamente la anterior relacién de pesos y segmentos
lineales. Pueden usarse mediciones geométricas de esta indole para
cllculos cuantitstivos o pueden calcularse los pesos aritméticamen-
te, a partir de las composiciones por medio de la ecuacitn (4).

Volviendo a la figura 3 es evidente, por lo gue ha sido descrito,
que todos los puntos que se encuentran en la linea AB representan
mezclas con razones constantes de C a B y cantidades variables de
A. Cuanto mas cerca est& el punto H del punto A, tanto mas rica
es 1a mezcla H en el componente A: si se separa todo el componente

A de la mezcla H resulta la mezcla binaria representada en G.

SISTEMAS DE TRES LIQUIDOS. Si los tres componentes se mezclan

en todas proporciones con formacién de soluciones homogéneas, el



sistema carece de importancia para la extraccitn en fase liquida.
Los sistemas en que ocurre inmiscibilidad, que son los que nos
interesan aqui, pueden clasificarse como sigue:
TIPO 1. Formacidtn de un par de liquidos parcialmente miscibles.
TIPO 2. Formacién de dos pares de liquidos parcialmente miscibles.
TIPO 3. Formaclén de tres pares de liquidos parcialmente misci-
bles.
TIPO 4. Formacidn de fases sbdlidas.

TIPO 1. En un sistema de esta naturaleza (figura 4), los pares
de liquidos AC y BC son miscibles en tedas proporciones a la tempe-
ratura que prevalece; AB son parcialmente miscibles y los puntos
D vy E representan las soluciones saturadas en el sistema binario;
un ejemplo de ésto es el sistema: benceno (A), agua (B) y etanol
(C)-

Todas las mezclas de los componentes representados por puntos en
el area por fuera de la curva DNPLE son soluciones homogéneas, de
una sb6la fase liquida mientras las mezclas en el interior del Aarea
limitada por la curva y la linea DE forman dos capas liquidas inso-
lubles.

La curva DNPLE representa las soluciones saturadas y se llama cur-
va de solubilidad o binodal, la cual indica el cambio de solubili-
dad de las fases ricas en A y B al agregar C.

Una mezcla ternaria por debajo de la curva, como M, forma dos fa-
ses liquidas insolubles saturadas de composiciones en el equilibrio
indicadas por N rico en A y por L rico en B, la linea NL que une
estas composiciones en el equilibrio es una linea de uni6n, que ne-

cesariamente debe pasar a través del punto M, que representa la mez-



cla como un todo.
El Area de heterogeneidad ha de imaginarse como llena de un néme-

ro infinito de lineas de unién. Estas lineas no son paralelas y

de ordinario cambian de pendiente lentamente en una direccién al

cambiar la concentracidn.

FIGURA 4. TIPO 1
SISTEMA DE TRES LIQUIDOS UM
PAR PARCIALMENTE SOLUBLE

sin embargo, son bastante comunes los casos en que hay inversién

de la pendiente, a estos sistemas se les llama solutrépicos, como

es el sistema benceno, piridina y agua.

La solutropia desaparece frecuentemente cuando se calculan las



concentraciones en fracciones molares en vez de fracciones en peso.

En el caso del sistema de la figura 4, es evidente que cuando se
afade el componente C a una mezcla liquida heterogénea de A y B se
distribuye desigualmente entre las dos capas conjugadas con mayor
concentracién en las soluciones ricas en B.

A medida que se agrega mas C a una de estas mezclas, aumenta la
solubilidad mutua de A ¥y B. En el punto P, punto de pliegue se jun-
tan las dos ramas de la curva de solubilidad o binodal.

Las lineas de unién disminuyen de longitud a concentraciones méas

altas de C, hasta que se desvanecen en el punto de pliegque.

EFECTO DE LA TEMPERATURA. Para mostrar claramente este efecto
se requiere de una figura tridimensional (figura 5): en este diagra-

ma la temperatura estad graficada verticalmente.

Para muchos sistemas de este tipo, la solubilidad mutua de A y
B aumenta al aumentar la temperatura; arriba de cierta temperatur
t4, a temperatura critica de solucidén, A y B se disuelven completa-
mente.

El aumento de solubjlidad a temperaturas mas altas influyen consi-
derablemente sobre el equilibrio ternario: ésto se aprecia meior
en la figura 6.

No s6lo decrece el area de heterogeneidad a temperaturas mas altas

sino que también las pendientes de las lineas de unibn.

EFECTO DE LA PRESION. Excepto a presiones muy clevadas, el efec-
to de la presidn sobre el equilibrio liquido es tan pequefio que ge-

neralmente puede ignorarse.
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FIGURA 5, EFECTO DE LA TEMPERATURA
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FIGURA 6. EFECTO DE LA TEMPERATURA
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TIPO 2. Un ejemplo de este tipo es el sistema clorobenceno (A},
agua (B) y metilbenceno (C). A y C son completamente solubles, mien-

tras que A-B y B-C presentan solubilidad limitada. Figura 7a.

EFECTO DE LA TEMPERATURA

c

th

t3
t2

A B
FIGURA 7a. TIPQ 2

El aArea en el interior de la banda que atraviesa el triaAngulo re-
presenta mezclas que forman dos capas liquidas y cuyas composicio-
nes estan en los extremos de las lineas de uniétn que pasan por los
puntos que representan las mezclas como conjunto.

Este tipo de diagrama de solubilidad se considera frecuentemente

derivado de una situacién mas simple por un cambio en la temperatu-

12



ra como se muestra en la figura 7b.

=€
A = B
C C
A T B A T2 B
FIGURA 78, TIPD 2,
EFECTO EN EL CAMBIO DE TEMPERATURA.
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EFECTO DE LA TEMPERATURA. Generalmente al aumentar la tempe-
ratura aumenta la solubilidad mutua, al mismo tiempo ese incremen-
to modifica la pendiente de las lineas de unién.

En otros casos ccurren cambios de temperatura mas complicados
tal es el caso del sistema: metanol (A). isococtano (B} y nitro-

benceno (C), como se muestra en la figura B.

A ] th BA t5 B

FIGURA 8. EFECTO DE LA TEMPERATURA

TL; T2 >T3 >T4 > TS



El punto D, el punto de cuello, es el punto inicial de contacto
de las curvas binodales separadas y representa la fusién de los

puntos de pliegue separados, P y P'.

t3 t4 t5
FIGURA 8. EFECTO DE LA TEMPERATURA

T > T2 ) T3 ) T4 ) 15
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TI1PO 3. Estos sistemas son relativamente inusuales y pueden
llegar a ser sumamente complejos en las relacilones variables que
surgen al cambiar la temperatufa. Un ejemplo de este sistema es;
etilenglicol (A), alcohol laurilico {B) y nitrometano (C), mismo
que se representa en la figura 9, en la que se observan tres re-

giones separadas (2L) de mezclas de dos liquidos en equilibrio.

2L

29 °C

FIGURA 9. TIPO 3,

SISTEMA DE TRES PARES DE
L1QuiDOs PARCIALMENTE MISCIBLES

Las lineas de unién de la figura scnesquembticas y sirven sola-

mente para indicar la naturaleza general de las concentraciones



de equilibrio.

A T2 han aumentado las areas de solubilidad incompleta ¥y ha

aparecido una pequeha regién central, de tres liquidos en equili-

prio (3L).

2L
22 °C

IGURA 8, TIPO 3.

F
TEMA DE TRES PARES DE
UIDOS PARCIALMENTE MISCIBLES

SIS
LIQ

Toda mezela terparia dentro del arca triangular (DEF) forma
sicmpre los mismos liquidos insolubles cn equilibrio, D, E, ¥.
A Tl esta regién aumenta de tamafo y como la temperatura esta

ahora por debajo del punto de fusién del alcohol taurilico, se
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ha formade un 4rea de equilibric sélido-liquido (L+B).

TIPO 4. Estos sistemas pueden ser muy complejos en cuanto el
nGmero de equilibrios existentes y para una descripcidédn complota
de sus posibilidades deberan consultarse algunos de los trabajos
clasicos sobre las reglas de las fases.

Hagase Teferencia a la figura 10, que es un Lipo que ocurre

c
A B
FIGURA 10, TIPO &4
SISTEMA DE DOS L1QUIDOS
s E“IALME%E SOLUBLES A,B

- comunmente. A tomperatura T1, A y B son 1iquidos solubles sblo



parcialmente vy C es un sbélido. Las solubilidades de C en A puro
v en B puro respectivamente, estan dadas por los puntos D ¥y E.
pero la solubilidad del sélido se modifica cuando estan presentes

los dos liquidos A v B como muestra la curva DE.

FIGURA 10, TIPO 4

TEMA DE DGS L1QUIDOS
TALMENTE SO .
SOLIDO €. LUBLES A.B

~ULD
oS

=W

Y

tLas mezelas ternarias, como 13 correspondiente a F, forman una
solucion saturada como en G y cristales del sélido C.
La regitn de equilibrio de dos ligquidos limitada por la curva

JPH, es simlilar al TIPFO 1. Una regidn gque contiene solo una fase



20

liquida separa las dos Areas heterogeneas a T2 menor a T1, las
solubilidades mutuas se vuelven menores y las regiones de heteroge-
neidad se expanden y se unen.

A temperatura aun mas baja T3, la curva binodal del liquido
es interrumpida por la curva de solubilidad del séiidec. Todas
las mezclas ternarias que se encuentran dentro del tridngulo CKL
forman tres fases: C s6lida y las fases liquidas saturadas K y
L. Un ejemplo de este tipo de sistemas es; anilina (A), isooctanc

{B) y naftaleno (C).

DETERMINACION EXPERIMENTAL DE LOS DATOS DE EQUILIBRIO. Suponien-
do que son ficilmente realizables los an&lisis quimicos de los
tres componentes en el sistema se pueden determinar simultaneamen-
te las lineas de unibn y correctamente la curva binodal.

8{ un termostato se agita una mezcla de la composicién M a la
temperatura correspondiente a la del diagrama (flgura 11), al
dejar la mezecla en reposo se forman dos capas N y 0. Estas capas
pueden separarse con mas comodidad si la mezcla original se prepa-
ra en un embudo de separacién y se analiza cada uno de ellos en

cuanto a dos componentes.

La repeticidn de este procedimiento con diferentes composicio-
nes totales de la mezcla dard por resultado el conocimiento del
diagrama completo,

De ordinario es dificil efectuar andlisis de dos de los compopen-
tes ¥y en estos casos es necesario determinar por Separado las
curvas binodales y tas lineas de unién. Si se prepara una mezcla

de peso y composicién conocidos y se valora con B puro mientras
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se mantiene en un termostato se observari una turbiedad al agregar
sufuciente B para producir una solucibén en la curva de solubilidad

en L.

FIGURA 11, DATOS DE EQUILIBRIO

La composicién en L puede calcularse apartir de las cantidades
de los liquidos usados. Asi pueden determinarse puntos a lo largo
de la porcién rica en A de la curva de solubilidad hasta el ma-
ximo porciento de € en la curva. Para las partes ricas en B,

es necesario valorar mezclas conccldas de C y B con A.
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Estos datos no dan las lineas de unién. que han de determinar-
se por separado.

Si analiticamente se puede cuantificar con facilidad un compo-
nente de los tres. pueden prepararse capas de equilibrio, como
las correspondientes a N y O, a partir de una mezcla como M, a-
nalizar estas capas en referencia a ese componente y determinar
asi la composici6tn de N y O, ya que han de estar en la curva de
solubilidad.

Si{ se dificulta el anllisis de los tres componentes, de ordina-
rio es factible determinar a lo largo de la curva binodal una
propiedad fisica de la mezcla, la cual cambie con la concentra-
cién en forma significativa para poder ser usada con fines de
mediciébn analitiea.

Un ejemplo de estas propiedades fisicas puede ser la densidad
o el indice de refraccibn, va que son faciles de medir, asi la
determinacién de la densidad de las capas N y O, en relacién con
una grafica de densidad en funci6tn del porciento de C, a lo largo
de la curva de solubilidad determinard la posicion de N y O.

En estos métodos se proporcicna una confirmacién independiente,
del balance del material. el hecho que la composicién total de
una mezcla en equilibrio, como P, ha de guedar en la linea recta
ON. que une las capas en equilibrio. Un trabajo rapido pero mu-~
cho menos exacto. es el de utilizar el principio de que los pesos
de las capas son inversamente proporcionales a las longitudes
de los segmentos de la lines de unién, para determinar la compo-
sicién de las capas conjugadas, sl se conoce completamente la
curva binodal.

Si se prepara la mezcla de composicién conocida correspondien~
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te a M en una probecta graduada, puede leerse directamente los
voliumenes de la bicapa en equilibrio que se forma. Se pueden
medir sus densidades, sin separarlas, con una balanza de West-
phal, ¥ con ella calcular los pesos relativos. La posicién del
punto de pliegue puede establecerse experimentalmente localizan-
do primero por tanteo una mezcla de dos fases R. Sl se agrega
a esta mezcla el componente C las dos fases liquidas pasaran a
una sbla fase en el punto de equisolubilidad P,

Si se usa alguna mezcla distinta de R, la intercara pasari al
fondo o a la parte superior de la mezcla al agregarse.

Lo m&s recomendable para localizar el punto de pliegue es por

tratamiento empirico de los datos de la linea de unién.

COORDENADAS RECTANGULARES PARA DATOS EN SISTEMAS TERNARIOS.

Los equilibrios ternarios suelen describirse en las coordenadas
triangulares equilateras. y en estos diagramas se hacen directa-
mente ¥ con mucha comodidad muchos calculos de extraccién.

Generalmente se ha desarrollado el uso de sistemas de coordena-
das rectangulares, para hacer mas facil la interpretacidén grafi-
ca de los sistemas de extraccién: figura 12.

En esta figura se muestra una grafica de XB en funci6on de XC,
¢s en realidad un triangulo recténgulo y en la que se muestran
sus relaciones con las coordenadns triangulares, ya que se han

trazado para cada una de las graficas los puntos correspendientes.

Los porcentajes de A se determinan por la diferencia de 100,



0"  xe FlaP FB
FIGURA 12, COORDENADAS RECTANGULARES

En la siguiente grafica (figura 13), de coordenadas para sis-
temas representativos de los tipos 1 y 2. Es suficiente obser-
var en éstas, que las escalas en cualquiera de los ejes pueden

aumentarse a voluntad desigualmente si ello es conveniente.

I |

FIGURA 13, COORDENADAS PARA TIPOS 1 Y 2 ,

24
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CURVAS DE DISTRIBUCION. Se han ideado muchos métodos para -
trazar graficamente las concentraciones de soluciones conjuga-
das, con objeto de relacionar datos y facilitar la interpolacién.

Preferentemente estas graficas son rectilineas para todos los
sistemas, pues entonces, ademas de facilitarse la extrapolacién
se pueden usar dos lineas de unién determinadas para predecir
con seguridad las posiciones de todas las demas.

La curva de distribucion més sencilla es una grafica de la con-
centracion de C en la fase rica en A (XCA) en funci6n de la con-
centracién de equilibrio de C en la fase rica en B (XCB), véase
la figra 14, en la que se muestran varias curvas representativas

en relacion cen diagramas de fases completos correspondientes.

[+
XcB
P 1*:>/’//,
(i} G
R
A B Xca

FIGURA 14. CURVA DE DISTRIBUCION TIPO 1




En A, para us sistema que representa el tipo 1, el punto D en
el diagrama de distribucién corresponde a la linea de unidtn RE
y la curva en que esta incluido D representa entonces todas las
lineas de unitn, la curva asciende, pasa por un maximo y necesa-
riamente vuelve a unirse a la diagonal de 45 ° en G, correspon-
diente al punto de pliegue P. El que la curva quede por encima
o por debajo de la diagonal depende evidentemente de cual de las
sustancias no consolutas de la mezcla ternaria se baya designado
como A y de cual como B. La raz6én XCB/XCA en cualquier punto
de la curva, es el coeficiente de distribucién que es igual a

uno en el punto de pliegue.

XCB

28
\ /

E \\ D

A B

Xca
FIGURA 15, CURVA DE DISTRIBUCION TIPO 2
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En la figura 15, se ve la curva de distribucién para un sistema
de tipo 2, la cual se detiene en la linea de unién correspondiente
a la mutua solubilidad en el binario BC.

En sistemas sotutropicos como la figura 16, la curva de dis-
tribucidén se intersecta con la diagonal de 45 °, en el punto co-

rrespondiente a la linea de unidn RE.

XcB

N\

A B XcA

FIGURA 16, SISTEMAS SOLUTROPICOS

El diagrama siguiente, figura 17, es representativo de la dis-
tribuciétn de muchos soulutos sélidus y se ve en el que el coefi-

ciente. es casi igual a la razén entre las solubilidades de



en B y A puros, representada gadficamente por los puntos F, G vy

H.

Xce

A B XcA
FIGURA 17, DISTRIBUCION DE SOLUTQOS SOLIDOS

CONTACTO POR ETAPAS. En el analisis que sigue, se considera
que cada etapa es una etapa tedrica o ideal: por lo tanto, el
extracto efluente y las solucionés del refinado estan en equili-
brio, una con respecto a la otra. Cada etapa debe incluir medios
para facilitar el contacto de los ifquidos insolubles y para se-

parar facilmente las corrientes de los productos.

28
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EXTRACCION EN UNA SOLA ETAPA. Puede ser una operaciébn por lo-

tes o continua. El diagrama de flujo muestra la etapa de extrac-

cion (figura 18). La alimentacién de masa F (si es por lotes)

o F masa/tiempo (si es continuo), contiene a las sustancias A

y C a 'xf' fraccion peso de C. Esta se pone en contacto con la

masa 'S1' de un disolvente, principalmente B, que contiene 'ys'

fraccién mol de C, para dar el extracto 'El’ y el refinado 'Rl‘,

en masa o masa/tiempo.

Alimentacidn Refinado
Foxf t: RI,x1
El,yl

Excra:ig

Sl,ys
Disoizen:e
¢
©
e
0
b
G
)/ § $
E i 1
P
-+ Iy
A B A fraccidn peso B B

FIGURA 18. EXTRACCION EN UNA SOLA ETAPA

Entonces, la recuperacidn de disolvente B a partir de cada co-

rriente de productos.
La operacidn sc pucde seguir mediante cualquiera de los dia-
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gramas de fase, como se muestra. Si el disolvente es B puro., se
grafica en el vértice B; empero, como algunas veces se ha recupe-
rado de una extracciédn previa, contiene un poco de A y de C, como
se muestra en la localizaclién de S.

Cuando S se agrega a F, se produce en la etapa de extracciédn
una mezcla M1 que, al asentarse, forma las fases en equilibrio
£1 y Ri, unidas por la linea de unién a través de Ml.

Un balance de materia total es de la siguiente manera:

F+51L ~Ml «E1l +R1
y el punto Ml puede localizarse sobre la linea 'FS' mediante la
regla de mezclado, ecuacién (4): sin embargo, generalmente es mas
satisfactorio localizar M1, calculando su concentracién de C.
As{ un balance de C proporciona:
Frf + Slys = Mlxml
de donde se puede calcular xml. En forma alternativa, puede cal-
cularse la cantidad de disolvente para proporcionar cierta ubi-
cacién en Ml sobre la linea FS:
S1/F = (xf - xml)/(xml - ys)

Las cantidades de extracto y refinado se pueden calcular median-
te la regla de mezclado, ecuacién (4), o mediante el balance de
materia para C:

Elyl + Rlx1 = Mlxml
El = Ml(xml - x1)/(yl - x1)
y Rl puede calcularse mediante la ecuacién de balance de materia
total.

Pucsto que se deben formar dos fases insolubles en una opera-

cién de extraccién, el punto Ml debe caer dentro del area li-

.quida heterogenea., como se ve en la (figura 19). Asi. la cantidad
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minima de disolvente Ml se encuentra ubicado en D, que entonces
proporcionara una cantidad infinitesimal de extracto en G; la
cantidad maxima de disolvente Ml se encuentra ubicado en K, la

curva proporciona una cantidad infinitesimal de refinado en L.

, S
N 1
1
P
R 1
F XY
Y
Y!
n-;RI/E
XU THI X
FIGURA 19, EXTRACCION EN UNA ETAPA

El punto L también representa el refinado con la concentracién
minima posible de C; si se requiere un valor menor, el disolvente
recuperado S deberd tener una concentracidn mas pequefia de C.

Los célculos para los sistemas de dos pares liquidos insolubles,



o con un sb6lido distribuido, se hacen exactamente de la misma for-
ma.

También pueden hacerse todos los cilculos en una hase libre de
disolvente. como en la parte superior de la figura 19. Si el di-
solvente S es puro B, su valor N es infinito; entonces la linea
'FS' es vertical. Los productos El y Rl caen sobre la linea de
unién a través de M1, que representa toda la mezcla. Los balan-
ces de materia para utilizarse con este diagrama, deben hacerse
con una base libre de B. Entonces:

F' + 8" - M1' = E1' + R1"
Un balance para . seria como sigue:
F'Xf + S8'VYs = M'1 Kml
E'1Vl + R'IX1 = M'1l Xml
y para B:
F'Nf + X'Ns = M'1Nml = £'iNel + R'INrl

Generalmente, Nf-=0, puesto que la alimentacién no contiene B.

Es posible calcular las coordenadas de M'l, ubicar el punto M1
sobre la linea 'FS'., localizar la linea de unién y calcular los
pesos libres de B, E'1l vy R'1:

E'1l = M'1(Xml - X1)/(Yl - X1)
Yy R'l se obtiene mediante la ecuacidn de balance total libre de
B. Entonces, los pesos totales del extracto saturado y del refi-
nado son:
El1 - E'1 (1 + Nel) Rl = R'1 (1 + Nrl)

Si el disolvente es B puro. en donde Ns = infinito. estas ecua-
ciones atn se aplican. con la simplificacién de que S' « 0,

Ys = 0, §'Ns » By F' = M'1. La cantidad minima y maxima de di-

solvente corresponde a colocar M1 en D y en K sobre la figura 19.



como antes.

Las ecuaciones para el balance de materia total en base libre

de B y la del balance para C, nos llevan a:
R'1/E'1l = (Y1 - Xm1)/(Xml - X1)

Cuando el extracto y el refinado en el equilibrio estan ubica-
dos sobre el diagrama inferior de la figura 19. se ve que la ecu-
acién anterior es la ecuacién de la linea de operacién gue se mu-
estra, de pendiente:

- R'L/E'L

EXTRACCION EN VARIAS ETAPAS A CORRIENTE CRUZADA. Esta extrac-
cién es la ampliacién de la extraccién en una sola etapa, en la
cual el refinﬁpo se pone en contacto sucesivo con el disolvente
fresco, existen dos variedades de este, que pueden ser: en froma
continua o por lotes.

Bajo este sistema se obtiene un Unico refinado al final, los
extractos se pueden combinar para obtener el extracto final com-
puesto, pudiéndose utilizar el numero de etapas que se deseen.

En la figura 20, se observa este sistema en coordenadas trian-
qulares y libres de solvente.

Todos los balances de materia para una sola etapa se aplican
obviamente a la primera etapa. Las consecutivas etapas pueden
ser trabajadas en la misma forma, excepto la de 'alimentacién’,
que para el caso de cualquier etapa es el refinado de la etapa
anterior.

Entonces para cualquier etapa, etapa 'n'; balance total:

Rn-1 ¢ Sn = Mn = En + Rn

balance para :

33



Rn-1 Xn-1 + Sn¥s = MnXMn = En¥n + RnXn
En las ecuaciones antes presentadas se pueden lograr célculos

de las cantidades para cualquier tipo de grafica.

Extracto
£3,y3 Compuesto
Alimentacisd:
Pt e
Disolvente $3,¥3
S
H
kv
FIGURA 20, EXTRACCION EN VARIAS ETAPAS

Pueden utilizarse diversas cantidades de disolventes en dife-
rentes etapas, y adn diferentes temperaturas, €n cuyo caso se de-
be calcular cada etapa con la ayuda de un diagrama de fases a la
temperatura apropiada. Para una determinada concentracion del
refinado se ut{iizara tanto menor cantidad total de disolvente
cuanto mayor sea ¢l numero de etapas.

LIQUIDOS INSOLUBLES. Cuando el disolvente de extraccion y la

solucibon de alimentacién son insolubles y permanecen asi en todas

34
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las concentraciones del soluto distribuido que se encuentra en
la operacion, los calculos se pueden simplificar.
Con esta idea, las concentraciones en el equilibrio se aprecian

en la siguiente gréafica:

pendiente de la
y'2 1{nea de opera-
cidn= - A/B1

y'3

COMPOSICION DEL EXTRACTO

y's T

%3 *3 x] *p

COMPOSICION DEL REFINADO

GRAFICA 1. CONCEMTRACIONES DE
EGUILIBRIO

Puesto que los liquidos A-y B son insolubles. habra A kg de es-
ta sustancia en todos los refinados. En forma similar. el ex-
tracte de cada etapa contiene todo el disolvente B que se alimenté
en esa etapa. Un balance de solute C en cualquier etapa n es:

AX'n-1 + Bn¥'s = Bn¥'n + AX'n
- A/Bn < (¥'s - ¥'n)¥/(X'n-) - X'n)



Esta es ]a ecuacidn de la linea de operacidén para ta etapa n,
con pendiente A/Bn que pasa a través de ios puntos (X'n-1, ¥'s)
Y (K'n, ¥'n),

La construccidn para la extraccién en 3 etapas, tambidén se ob-
serva en la figura anterior. en donde para cada etapa se traza
una linea de pendiente (m} apropiada para esa etapa. Cada linea
de operacidén intersecta a la curva en el equilibrio en las compo-
siciones del extracto y del tefinado. No es posible ningan refi-
nado de concentracibtn menor a aquella en equiiibrio con el disol-

vente entrante.

EXTRACCION EN VARIAS ETAPAS A CONTRACORRIENTE CONTINUA. Las
corrientes de extracto v de refinado fluyen de etapa en etapa a
contracorriente y proporcionan dos productos finales: RNp ¥ el
extracto El.

Para un grado de separcibdn, este sistema de operacidn reguiere
up menor numero de etapas para una cantidad dada de disolvunte,
o menos disolvente para un numero filo de etapas que los métodos
a corriente cruzada expuestos anteriormente.

En la figura nimero 2! se observa este sistema sobre coordenadas
rectangujares. La construcclén del tridngulo equilatero es la
misma al de las coordenadas reciangulares.

Un balance total dc materia es:

F+8-El « RNp =

M indica el punto de ubicocién sobre la linea ¥8, a través de
un balance para la sustancia Q:

FxXf + Sys ~ Elyl « RNp xnp - Mxm

xm o« {Fxf 1 Sys)/HF + S)
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Reordenando el balance total de materia tenemos:
RNp - S = F - El ~ 4R
Donde 4R es un punto de referencia, es =1 flujo neto saliente
en la Gltima etapa Np. De acuerdo a esta ultima ccuacio6n, las
iineas extendidas El y F y SRNp deben de intersectarse con JR co-

mo se muestra a continuacién:

A
FIGURA 21, EXTRACCION EN VARIAS ETAPAS

En ciertos casos, esta intersecciotn puede ubicarse a la derecha
del triangulo. Un balance de materia para las stapas ‘s’ hasta
'Np' es:

Rs-1 + S -~ RNp + Es

6 RNp - S »~ RS-1 - ES = aR
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De esta forma, AR es constante, la diferencia en el flujo en

esta ubicacibn entre dos etapas adyacentes cualesquiera.

CONSTRUCCION GRAFICA DEL DIAGRAMA. (Figura 21). Después de ubi-
car los puntos F, S, M, El, RNp Y8R, una linea de union desde El
proporciona Rl, puesto que el extracto y el refinado de la primera
etapa ideal est&n en equilibrio. Una linea desdedR a través de
Rl, cuando se extiende, proporciona E2; una linea de unién desde
EZ proporciona R2, etc. El valor minimo posible de XNp, es el
dado por el final rico en A de upa linea de uni6n, que cuando se
extiende pasa a trvés de S.

Al ir aumentando la cantidad de disolvente. el punto M gue re-
presenta el balance global de la planta se mueve hacia S sobre
la figura 21, y el punto AR se aleja hacia la izquierda. A cier-
ta cantidad de disolvente tal que las lineas ElF y SRNp sean pa-
ralelas, el punto AR estard a una distancia infinita. Cantidades
mayores de disolvente haran que estas lineas se intersequen en
el lado derecho del diagrama y no como se muestra; el punto AR
estard mas cerca de B al ir aumentando las cantidades de disol-
vente. Sin embargo. la interpretacidn del punto de diferencia
sigue siendo la misma; una linea desde AR intersecta las dos ramas
de la curva de solubilidad en los puntos que representan al extrac-
to y al refinado de etapas adyacentes.

Si una linea desde el punto AR coincidiera con una linea de u-
nion, se requeriria un namero infinito de etapas para alcanzar
e¢sta condicion. La cantidad maxima de disolvente para la cual
ocurre esto, corresponde a la minima relacién disolvente/alimenta-

cién que se puede utilizar para los productos especificados.



39

CANTIDAD MINIMA DE DISOLVENTE. E! procedimiento para determinar

ia cantidad minima de disolvente se indica en la figura 22:

Al
Rm A B

FIGURA 22, CANTIDAD MINIMA DE DISOLVENTE

Todas las iineas de unién por debajo de la marcada con JK se
extiende hasta la linea SRNp para dar las intersecciones con la
linea SRNp. como se muestra. La intersecclidn mas alejada de S
{41 estd en el lado {zaquierdo del diagrama) o mas cercana a S (si
en el derecho), representa el punto de diferencia para el disolven-
te minimo. como el punto ARm (figura 22). La posicién real de
AR para un numero Finito de etapas debe estar mas alejada de S
{si en la izquierda), o mas cercana a § (si en la derecha). Cuan-

to mavor sea la cantidad de disolvente, menor serd el numero de



ecapas. Generalmente (pero ne en el caso que se muestra). las
lineas de unién. que cuando se extienden pasan a través de ¥, o
sea, la linea de unibn JK, ubicaréd ARm, para la cantidad minima
de disolvente.

Para cuando tenemos un sistema con un nimeroc de etapas muy alto.

conviene mas la construccidn como el la figura 23:

xs xf X

FIGURA 23, SISTEMA MULTIETAPAS

Se trazan unas cuantas lineas al azar 4desde ol punto AR las
dos ramas de la curva de sclubjlidad. como se muestra: ahora las
intersecciones no indican por necesidad corrientes entre las dos
ctavas reales adyacentes. Las concentrueciones de €, xs, v ys+l

que: corresponden a4 éstas fueron trazadas sobre las coordenadas
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X. ¥. como €2 muestra, para dar una curva de operacion. Los datos
de la linea de uniétn dan la curva en el equilibrioc y* vs x: las
etapas teé6ricas estan sefialadas en la misma forma que en la absor-
cién de gases vy en la destilacién.

Para entender la construccién de las coordenadas libres de di-
solvente ohservemos la figura 24. El balance de materia libre
de B para todo el sistema es:

F' + 8 = E'l + R'Np » &

Por lo general F -~ F', puesto que por lo regular la alimentacién
estd libre de B. Por lo tanto, M' estd sobre la linea FS en Xm
calculada mediante un balance para C:

F'Xf + 8'Y¥s « M'Xm

-~ Si{ se utiliza B puro como disolvente. §' = 0; S'Ys = 0; F' -
M'. Xm ~ Xf; el putno M esta verticalmente encima de F.

La linea EIRNp debe pasar a través de M. Entonces:

R'Np - 8" = F'" - E'1 « J'R
El balance para las eotapas s hasta Np es:
R°Np - 8" - R'S-1 - E'S = A 'R.

en donde A'R es la diferencia en el flujo libre de disclvente,
salida-entrada. en la etapa No y la diferecnia constante en los
flujos en base libre de disolvente de las corrientes entre cual-
quiera de las etapas adyacentes. La linea extendida ES RS-1, en
donde s es cualquier etapa, debe por lo tanto pasar a través de
AR en la grafica.

Fntonces, la construccidn grafica es la que sigue; después de
localizar puntos ¥, S. M, El. RNp ¥y AR. una linea de unidn desde
El a R). la !inea extendida ARl ubica E2, etc. Si el disolvente

es B puro (Ns =00 ), la linea RNp R es vertical.
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FIGURA 24, COORDEMADAS LIBRRS DE DISOLVENTH
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Un balance de C, etapas Np. es:
(R's-1 Xs-1) - (€'s ¥s) = AR XAR
Un balance de B es:
{R's-1 NRs-1) - (E's NE1) = A 'RNR
Eliminando 'R entre las ecuaciones:
(R's-1/E's) « (¥s - X R)/(¥s-1 - X&R)
(R's=-1/E's) = (NEs - N R}/ (NRn-1 - NOR)
Entonces, la relacién entre los flujos R's-1/E’'s puede obtenerse
a partir de la relacién entre las longitudes de las lineas -
EsAR/Rs-1AR en la parte superior de la figura 24, o como la pen-
diente de la cuerda desde (Xs-1, Ys) hasta XAR sobre la diagonal
a 45 * en el diagrama inferior. como se muestra. Las coordenadas
del punto de diferencia son:

NAR = diferencia en el fiujo de B, saliente-entrante. en Np

flujo neto saliente, libre de B
'R

XAR = diferencia en el flujo de €. saliente, entrante, en Np

flujo neto saliente, libre de B
y O'R es anilogo a Aw en la destilacidn.

Al aumentarse la relacién disolvente/alimentacién, AR en la fi-
qura 24 se mueve hacia abajo vy el minimo disolvente se determina
por el punto mas bajo de intersecciébn de todas las lineas de unibn
extendidas con la linea SRNp. Un AR préctico debe ubicarse debajo

de éste, lo que corresponde a cantidades mavores de disolvente.

RECUPERACION DE DISQLVENTE POR EXTRACCION: Aungque la mayoria
de los procesos utilizan la destilacién, o ia evaporacién para

recuperar al disolvente a partir de las soluciones de los produccos,



obtenidas mediante este tipo de sistemas (extraccion liquida).

no es extrafo que el disolvente se recupere por la misma via.

EXTRACCION A CONTRACORRIENTE CONTINUA CON REFLUJO. Mientras
que en la operacién normal a contracorriente el producto extraido
mas rico posible que sale del sistema esta, cuando mucho, en equi-
librio con la solucién de alimentacién, el uso de reflujo al final
de la extraccién en el sistema puede proporcionar aun un sistema
més rico, como en el caso de la seccidn de rectificaci6bn ae una
columna de destilacién. El reflujo no se necesita ‘en el final
del refinado de la cascada, ya que, en la extraccién, el disolven-
te (andlogo al calor en la destilacion) puede entrar sin necesidad
de una corriente acarreadora.

En la figura 25 observamos lo anterior.

Disolvente s
Disolvente

Bg

Refinado
final
Separa-
clén de etapa etapa
disol - ' e
vente.
Producto Alimentacién
extraldo F

FIGURA 25. EXTRACCION A CONTRACORRIENTE
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La alimentacidn cuyos componentes van a separarse se introducen
en un {ugar apropiado de la cascada, a través de la cual el extracto
vy e} refiando liquidos estdn pasando a contracorriente. La con-
centracidn de soluto £ se aumenta en la seccidn enriquecedora del
extracto, mediante contacte a contracorriente con un refinado 1{-
quido rico en C. Este se obtiene separando el disolvente del ex-
tracto El. para producir la corriente libre de disolvente E’, una
parte del cual se separa como el producto extraido P'E y otra par-
te se regresa como reflujo RO.

De ordinario. no conviene realizar en coordenadas triangulares
la determinacidn graéfica de las etapas necesarias en estas opera-
ciones, esto se debe al amontonamiento que se lograria, asi que
sblo se va a describir mediante la figura 26 el uso de las coorde-
nadas N, X, Y.

El punto F debe caer sobre una linea que une los dos puntos de
diferencia; la ubicaci6bn 6ptima de la etapa de alimentacién esta
presentada por la linea de union que cruza a la linea ARFAE, co-
me se muestra. Es clara la similitud de la figura 26 con el dia-
grama de entalpia-concentracién de la destilacién: las dos se vuel-

vien completamente andiocgas cuando el disolvente S es B puro.

NAE - diferencia en el flujo de B, salida-entrada - B saliente

fiuio neto saliente, libre de B {A-C) saliente
A'E
XAE - diferencia en el flujo de C, salida-entrada =~ C saliente

flujo neto saliente, libre de B (A+C) saliente

Cuanto mAs arriba esth ubicada AE (y wds abajo BR). mayor serad

ia relusion de reflujo y menor el niumero de etapas. Cuando RO/P'E



s AE
[T~ ENp NAE

AR

b

Ys

ArNp X ip'e

FIGURA 26, EXTRACCION A CONTRACORRIENTE
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es infinito (relacion de reflujo infinito o reflujo total), N E-
y resulta el numero minimo de etapas. La capacidad de la planta
cae a cero, la alimentacion se debe detener y el disolvente BE

se recircula para ser convertido en S. La configuraci6n se mues-

tra en la figura 27 sobre coordenadas N, X, Y.

El -

P'g F XY E'

FIGURA 27. REFLUJO TOTAL

El diagrama correspondiente XY utiliza la diagonal a 45 ° como
lincas de¢ operacion en ambos lados de la cascada.

Se requiere un nimero infinito de etapas, si una linea que sale
desE O desR coincide con la linea de unidn: la relacion mayor

de reflujn para la cual ocurre csto es la relaciédn minima de reflujo.
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Esto puede determinarse como se muestra en la figura namero 28:

s AEm
N
- Ky
[RNp
F XY Pg
ARm
FIGURA 28, RULACION DE REFLUJO MIHIMO

Los lincas de unién a la izquierda de J se extienden hasta inter-
sectar la linea SRNp+l: aguelias lineas de unién a la derecha de
J se extienden hasta la linea P'eEl. Los puntos &Rm v AFEm para la
relacldon de refiujo minimo se establece seleccionando las intersec-
cciones mas alejadas de N«0, 1o cual cumple con e AR, OE y F cal-
yan siempre sobre 1a misma linea recta.

ta linea de unindn J, que cuando se extienda pasa a traves de F,

con: {recuencia establece la relacién de reflujo minimo; 1o establece
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siempre. si la curva de distribucién en el equilibrio XY. es cén-
cava hacia abajo en todas sus partes.

BALANCE ECONOMICO. Se pueden hacer diversos tipos de balances
econdmicos para los diferentes diagramas de flujo que escribimos
aqui. Por ejemplo. la cantidad de soluto extraido para una relacién
fija disnlvente/alimentacién aumenta al aumentar el nGmero de etapas,
por lo tanto, el valor de soluto no exraido puede balancearse contra
el costo del equipo de extraccidn que se requiere para recuperarlo.

La relacién de reflujo en el caso del Gltimo diagrama descrito,
también es objeto de un balnce econémico. Respecto a un grado fijo
de extraccién el nimero de etapas requeridas decrece al aumentar
el flujo del disolvente o la relacién de reflujo.

En todos estos balances econémicos. el costo de la recuperaciébn
det disolvnete es siempre un punto importante; por lo general se
debe incluir tanto el costo de recuperaciOn a partir del producto

refinado saturado como el costo del extracto.
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CAPITULO II

CENERALIDADES SOBRE TORRES
EMPACADAS DE EXTRACCION
LIQUIDO-LIQUIDO

DESCRIPCION GENERAL DE UNA TORRE EMPACADA. Las torres empacadas
son usadas comc equipo de contacto para sistemas gas-liquido y 1l§-
quido-liquido. La figura siguiente nos presenta una seccibn de una
unidad tipica. El} cuerpo es usualmente cilindrico pero tambié&n po-
demos encontar estructuras de madera de forma cuadrangular., de metales
delgados, vidrio o de plastico reforzado.
Una torre basicamente consta de las siguientes partes:

1. Cuerpo.

2. Empaque.

3. Soporte de empaque.

4. Distribuidor de liquido.

5. Soportes intermedios y redistribuidores.

6. Entradas y salidas de liquidos.

ruchos de los aspectos mecénicos acerca de la construccién y en-
sambiaje de una torre empacada son influenciados por el disefo y
por ia cperacion de la misma. Se dehe de lograr un efecte, tal que,

{as vorrientes que se encuentran en operaciéon tengan un contacte

intimo., y asf. evitar escurrimientos por la pared de la torre.
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Al mismo tiempo el disefo debe ser consistente con las posibilidades
econbmicas para el tipo de construccién requerida.

1. CUERPO. El cuerpo puede ser de metal, plastico, vidrio. madera
o alguna combinacién de materiales elegida por el constructor. Los
cuerpus de ceramica, plastico, o no metdlicos también son usados
con frecuencia. ES importante considerar en la construccidn de un

cuerpo de ceramicaque las entradas y salidas de los liquidos corres-

o

pondientes esten orientados 90 uno con otro, para asi evitar algun
rompimiento de las paredes de la torre o que la torre se parta en
dos.

2. Empaque. FEl empaque es la parte central de la operacién del
equipo. por lo tanto la acertada seleccitn del tipo de empaque usado
daréa como consecuencia un mejor funcionamiento de la torre. En el
capftulo siguiente de este trabajo se detalia el trabajo de seleccitn
de un empaque para.el trabajo aqu{ presentado. Algunos tipos de
empaques mAs usados se presentarin a continuacién.

3. Soprte de empaque. E! soporte de empaque, como su nombre lo
indica es ¢l lugar donde descansa la base de la torre formada al
colocar el empaque al azar. Es importante hacer un buen céilculo
y una buena selecci6n del soporte, ya que &éste sé&lo soportard un
peso de empaque dado, en algunos casos es necesario colocar varios
soportes debideo a la cantidad de empagque mismo que proporciona la
altura de la torre.

Como regla general el plato de soporte no deberéd de soportar mas
de 30 pies para el casc de anillos Raschia, y no mas de ¢5 pies para
sillas Intalex: esta aclaracién no aplica para nuestro disefo, ya

que npuestra torre cs mas pequeha.
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4, Distribuidor de Liquido. El distribuidor del liquido juega
un papel muy importante para la operacién eficiente de una torre
empacada. Una pobre distribucién de liquido provoca una area de
contacto interfacial pequefa.

La selecci6n de un distribuidor de liquido depende del tamafio
de la torre, tipo de empaque. tendencia del empaque a dirigir el
liquido hacia las paredes de la torre y el tipo de material de
construccion de la misma.

Los distintos tipos de empaques tienen diferentes caracteris-
ticas para distribuir el liquido hacia el lecho.

5. Redistribuidores. El liquido que viene bajando a través
de los empaques Yy por las paredes de ia torre, debera ser redis-
tribufido aproximadamente a tres didmetros de la torre después del
primer distribuidor para anillos raschig y de cinco a diez dia-
metros de torre para empaques de tipo silla. Como una guia para
el constructor los anillos raschig tienen usualmente un maximo
de diez a quince pies de empaque por seccién y el empaque de doce
a quince pies.

Esta redistribuci6n hace que el liquido que viene por las pare-
des y otras secciones de la torre se dirijan hacia el &rea central
de la torre para una nueva distribucién y contacto de los liquidos
de la siguiente secciétn de empaque.

La altura de empaque antes de la redistribucién es funci6n del
patrén de flujo del liquido a través del empaque y éste es funcibn
del tamafio y tipo de empaque. Algunas torres tienen de veinte
a treinta pies de empaque sin redistribucién: sin embargo. las
razunes pueden ser econémicas o bien operacionales. La redistri-

pucidn no es necesaria para pequefios lechos empacados ya que el
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filujo del liquido es escencialmente vertical.

INSTALACION DEL EMPAQUE

ARREGLOS EN FORMA CUADRANGULAR Y DE DIAMANTE. Este tipo de arre-
glo de empaque es de los mas sencillos y menos costoso. la distri-
bucitn de liquidos en este tipo de arreglios fluye generalmente
en direccién recta a través del empaque después del punto de contac-
to. En estos arreglos el flujo horizontal es minimo, a continua-

cion se presentan en forma esquemitica estos dos tipos.

FIGURA 30. ARREGLOS CUADRANGULAR Y
DIAMANTE.

ARREGLOS AL AZAR. Este tipo de arredlo es el método mas comin
de instalacion de empaque. Sl es posible, la torre debe ser llena-
da con agua antes de la instalacién de la parte mas baja del empa-
que. La caida de los empaques debe hacerse de la manera mas gentil
posible para evitar asi grandes espacios vacios entre ellos y aumen-

tar la calda de presién.
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Si la torre se empacara cuando estd totalmente seca deber& tener-
se un especial cuidado a la hora de introducir el empagque pafa
evitar rompimientos. Una vez instalado el empaque debera evitarse
cuvalguier tipo de presidon sobre éste para asi evitar también rompi-
m;entos. La caida de presién en esta forma de llenado suele ser

de 50 a 60 % mayor que para el llenado himedo.

SELECCION Y OPERACION DEL EMPAQUE. Cualquiera de los empaques
disponibles puede sustituir a otro; las diferencias estriban en
la eficiencia de contacto expresadas cono HTU. HETP o Kga, y por
ia caida de presibtn por el sistema empacado usado. Asi mismo los
datos bibliograficos son de gran ayuda para la seleccién del empa-
que.

Cuando no se tienen datos disponibles el esfuerzo para la selec-
cién del empaque se incrementa un poco, ya que es preciso recurrir
a8 sistemas andlogos, a propiedades fisicas, presién, condiciones
de temperatura, etc. Si no es posible conseguir alqguna de estas
propliedades el mejor juicio lo hard el disefiador. El costo del
empaque y el del sistema requerido deben ser considerados ya que
algunos empaques son mas costosos que otros Yy un empaque econd-

mico puede cumplir el funcionamiento deseado.

CARACTER1ISTICAS QUE DEBEN TOMARSE EN CUENTA PARA LA ADECUADA
SELECCION DE UN EMPAQUE.

1. Alto porcentaje de espacio libre.
2. Baja resistencia al material de filujo (bala

caida de presidn).



3. Exposicibn de una gran Area superficial por
unidad de volumen (gran area de contacto por pie
cibico).

4. Completa utilidad de superficie para transfe-
rencia de masa.

Y. Forma adecuada para provocar turbulencia entre
fases.

6. Alta cantidad de puntos de transferencia inters-
ticial por unidad de volumen.

7. Buenas caracteristicas de distribucién interna
de liquidos.

8. Amplic rango de operacién con poca variacién

de eficiencia.

9. Mecanicamente fuertes para poder soportar cargas
de servicio y manejo.

10. Peso ligero por unidad de volumen.

11. Disponibies en una gran variedad de materiales.
12. Inversion minima anual por ano de vida en servi-

cio.

13. Facilidad de remociédn para limpieza de la torre.

A continuacion se presentan los tipos mas usados de empaque y

sus aplicaciones.

-Anillos Raschig
Es ¢l tipo mas comiun de empaquo, genecralmente mas barato por
unidad pero algunas veces menos cficiente que otros. Disponible

en una gran variedad de materiales, generalmente usados al azar.
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El espesor y las dimensiones varian segin el fabricante. Lla
mayoria de las veces canalizan el liquido hacia las paredes de

la torre.

Figura 31.
ANILLOS RASCHIG.

-Sillas Berl

Mas eficientes que los anillos rashig en casi todas las aplica-
ciones, pero mas costosas., su estructura también provoca canali-
zaciones del liquido pero no tan critica como los anililos rashig.

Tienen menor HTU y caidas de presion que los rashig.

Figura 32.
SILLAS BERL.




- §itilas Intalox
Uno de los empaques mas eficientes pero mas costosos. Tienen
una pequeda ﬁendencia a crear nidos o bloques e¢n el lecho. sin
embargo forman un lecho uniforme. Tienen m&s altos limites de
inundactén y pequenas caidas de presidn que los raschig o berl,

tlenen un menor HTU.

Figura 33.
SILLAS INTALOX.

~Aniilos Patl
Hencr caida de presion {(menos de la mitad) gque tos rashig, tam-~
bién menor HTU v mas alto limite de inundacidn. Buena distribu-

cidn del liquido. Disponibles en meval, pléstico y ceradmica.

Figura 34.
ANILLOS PALL.
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-Anilles Espirales
Usualmente instalados en forma al azar, disponibles en simples,

dobles y triples espivales internas. Alta caida de presién.

Figura 35.
ANILLOS ESPIRALES.

-Anillos Lessina
Yo se tienen disponibles muchos dates acerca de la operacion
de este tipo de anillos, en general son mejores que los rashig,

la caida de presion es un poco mas alta.

(D)

Figura 36.
ANILLOS LESSIG.
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-Anillo Bipartido
Usualmente acomodados al azar. Caida de presiétn relativamente

baja, canalizamiento reducido.

Gz

Figura 37.
ANILLO BIPARTIDO.

-Teller Rosette (tellerette)
Disponibles en plastico, menor caida de presién y HTU., mas altos
limites de inundacién que los anillos rashig y los berl, muy lige-

TOoSs.

Figura 38,
ANILLO TELLERETTE.




-Anillo Hy-Pak

Este tipo de empaque ha incorporado nuevas innovaciones y dis-
tintas vantajas sobre los empaques arriba expuestos. Primero la
configuracion interna del anillo presenta un area de contacto ma-
yor, mas Lransferencia del liguido, mavor flujo turbulento para
lograr con esto una mejor eficiencia del contacto del liquido nue-
vo que moja al empaque y una mejor distribucién del liquido.

€n segundo lugar. poseen una gran resistenclia a pesar de sus

peso tan ligero.

Figura 39.
ANILLOS HY-PAK.

61
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CENERALIDADES. E1 equipo en el cual los liquidos insolubles flu-
ven a contracorriente en contacto continuo, sin sedimentacién pe-
riodica ni separacién fisica entre ellos debe construirse de tat
manera que contenga el equivalente de tantas etapas como se desee.

Es posible también el flujo en paralelo o de corriente concurren-
tes. pero éste nos da como resultado a lo sumo el equivalente de
una etapa ideal. En nuestro caso, como lo dque se desea es un efec-
to de multietapas trataremos el flujo a contracorriente.

£l flujo a contracorriente de los dos liquidos en contacto se
consigue por la diferencia entre sus densidades. Si la fuerza
do gravedad es la fuerza impulsora, el equipo por lo tanto sera
de una forma tal como una torre vertical en la cual el liquido
ligero entra por el fondo y asciende, el liquido denso entra por
la parte superiot y por lo tanto desciende.

Para cada liquido, ya sea el que asciende o desciende, existe
una velocidad maxima de flujo posible, gobernada por las propie-~
dades del liquido, el disefio del aparato y la fuerza impulsora.

Si se intenta sobrepasar esta velocidad maxima de flujo, uno
de los liquidos seréa expulsado del equipo, entonces se dice que
ha sido INUNDADO. Para una velocidad volumétrica de flujo de los
liquidos el AREA DE SECCION TRANSVERSAL para el flujo ha de ser
lo suficientemente grande para evitar velocidades que den como
resultado la inundacibébn del egquipo.

ta longitud del recorrido de los liquidos, o sea el tiempo de
contacto entre ellos para una serie dada de velocidades determina
la ALTURA de una torre vertical que esti gobernada por e}l grado
de extraccidon y por su velocidad, siendo independiente de las can-

tidades de los liquidos que se trate. La velocidad de transferen-
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cia de wmasa puede ser descrita en términos de coeficientes de trans-
ferencia de masa o alturas de unidades de transferencia y por la
altura necesaria, también pueden obtenerse la altura por medio del
calculo de la altura equivalente de un plato tebrico.
INTERPRETACION DE DATOS. Es importante hacer un anaiisis de las
variables que afectan al funcionamiento de la torre, por ejemplo
se sabe gque la velocidad de extraccién depende de las propiedades
del sistema quimico que se trata y de las condiciones del proceso,
al igual que los rasgos de disefio del equipo. Recopilando los fac-
tores que influvyen en la extraccién debemos de mencionar al menos
las siguientes:
1) El sistema:

* Idantidad quimica y propiedades fisicas corres-

pondientes. En este rubro puede incluirse la pre-

sencia o ausencia de agentes de superficie activa,

sblidos finamente divididos y cosas anélogas.

* Concentracion del soluto.

® Direccién de la extraccién, de la fase acuosa a

la organica y de la fase continua a la dispersa,

0 viceversa.

* Velocidad total del flujo de liquidos.

* Razon de flujo de liquidos.

* Cual sea el liquido disperso.

2) £ equipo:
* Diseflo. aue comprenda no sélo el disettv global. como
&1 el extractor fuera una torre empacada, sino también

105 pormencres tales como el tamafio y la forma del
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empaque.

* Materlales de construccion que influyen en el mojado
relativo por los liquidos.

* Altura de la torre y los efectos terminales.

* Diametro de la torre y grado de mezcla axial.

Los dos Gltimos puntos merecen comentario especial. Llos efec-
tos terminales se refieren a la cantidad o velocidad de extraccién
que resulta al intreduclir los liquidos en la torre, a causa de
la dispersion y al sacarlos del mismo.

Por MEZCLA AXIAL se entiende la circulacién vertical (RETROMEZ-
CLAY de los liquidos. esto es, el movimiento del liquido ligero
hacia ahajo y el del denso hacia arriba, opuestes a su direccién
ordinaria de flujo. El resultado es una reducciéon de la fuerza
impulsora por diferencia de concentracién media, fuerza que causa
la extraccidn, y una reduccidn consiguiente en la velocidad de
tansferencla de masa. La retromezcla aumenta de gravedad, si es
que existe, con la razéon diAmetro/longitud del extractor y posi-

blemente s6lo con el diametro.

SISTEMA EMPLEADO.

El sistema elegido para este trabajo, es un sistema de tres li-
quidos con uh par parcialmente soluble. Este es el tipo de sis-
tema que so encuentra mds comunmente en la extracecibn.

1.os componentes son: TOLUENO (A)., AGUA (B), ACIDO ACETICO (C):
donde A y B son liquidos puros basicamente insolubles: C es el
seluto distribuido. Las mezclas que Se van a separar por extrac-

cién estan compuestas de A v C: B es el disolvente de extraccioén.



65

La eleccidn de este sistema se debid a: facilidad de manpejo,

reactivos no téxicos, disclvente barato y facil adquisicién.

PROPIEDADES F1SICOQUIMICAS UTILIZADAS: (a 23.5°C y 585 mmiig)

TOLUENO AGUA AC. ACETICO
Densidad (gr/1t) 861.7 997.0 1043.0
femp. Ebullicion £°C) 110.05 100.05 117.95
p. de vapor (mmig) 26.3053 21,5317 13.9633
Viscosidad (Kg/ms) 0.00121 0.00095 0.00059

DETERMINACION EXPERIMENTAL DE LA CURVA DE EQUILIBRIO. ta deter-
minacién experimental de la curva de equilibrio, para el sistema
Toiueno-Agua-Acido Acético es el propuesto por Treybal.

Para determinar los puntos scbre la linea binodal, primero se
prepara una mezcla a una concentracidén conocida. con Toluenoc-Agua,
esta mezcla es heterogénea debido a que el agua ¥y el tolueno son
inmiscibles en todas proporciones. y se e agrega poco a poco acido
acético glacial hasta observar que las dos fases inmiscibles desa-
parecen y pasan a formar una séla fase homogénea. Conociendo la
cantidad de acido acétice agregado y las cantidades de tolueno
Y agua en la soluciédn heterogénea, se puede representar grafica-
mente el sistema en un diagrama triangular. Repitendo el experi-
mento pero variando la concentracién de la mezcia de agua y tolue-
no se representan mas puntos en e! diagrama triangular y uniendo

estos puntos sec obtiene la curva bincdal.



Los puntos obtenidos experimentalmente a 23.5°C y 586 mmHg:

% TOLUENO % AGUA % ACIDO ACETICO
28.85 8.34 62.81
5.36 26.11 68.28
32.70 7.55 59.7%
53.17 3.06 43.76
59.82 2.29 37.90
61.78 1.77 36.45
5.53 32.07 62.40
1.83 42.135 55.82
1.32 45.81 52.87
1.02 47.52 51.45
17.75 13.64 68.59
13.93 16.10 70.00
13.56 15.74 70.70
13.20 15.32 71.48
0.54 61.66 37.80
73.22 0.86 25.92

Una vez obtenida la curva binodal. para determinar una linea
de uni6tn. se prepara una mezcla acido acético-tolueno-agua, hasta
una concentracion determinada. Esta mezcla formara dos fases in-
miscibles y separidndolas por un embudo de separaciéon se analiza
la fase rica en tolueno por un métedo volumétrico, usando una so-
lucién décimo normal de sosa (0.1 N) y azul de timol como indica~
dor. Por medio de la regla de la palanca se determina la concen-

tracién del Acido acético en la fase rica en agua.



Para obtener otras lineas de union se parte de diferentes con-
centraciones de la mezcla inicial.
Los datos obtenidos experimentalmente para obtener las lineas

de unién son los siguientes:

FASE RICA EN TOLUENO FASE RICA EN AGUA

% Tolueno % Ac.Ac. % Agua % Ac.Ac.
99.587 0.413 89.907 10.093
98.682 1.318 80.186 19.814
94.936 5.064 57.142 42.858
83.813 16.187 30.405 69.595
91.925 8.075 43.693 56.307

Los puntos para trazar la curva de distribucién se obtienen de

los datos anteriores:

Y X
0.0041 0.1009
0.0131 0.1981
0.0506 0.4285
0.1618 0.6959
0.0807 0.5630

A continuacién se muestran las graficas obtenidas.
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CAPITULO IIT

DISENO DE EQUIPO

DISENO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA EMPACADA. Para la seleccién
del diametro de la columna (torre) empacada, se deben tomar en
cuenta los siguientes factores:

1. De acuerdo al sistema elegido (tolueno-4cido acético-agua);
el flujo de entrada del liquido pesado (agua) y el flujo de
entrada del liquido ligero (tolueno-&cido acético) se espe-
cificaran en kg/hr y éstos se deben encontrar en una regién
dentro de la curva binodal para que la extraccién pueda lle-
varse a cabo.

2. Los flujos de los liquidos de entrada dependen directamente
del diadmetro de la torre.

3. Los empaques se consideran al azar ya que se arrojan dentro
de la torre en forma aleatoria.

4. Debido a que los datos acerca de anillos raschig de vidrio
SONn escasos, se tomaran como base para el calculo los ani-

llos rashig de cerémica.

El chlculo del diametro de la columna se lleva a cabo mediante
un programa de computadora, para facilitar los tanteos y encontrar

de una manera rapida y efectiva los flujos 6ptimos de entrada y
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el diametro de la columna.

El programa se explica a continuacién y posteriormente se presen-
tard el listado junto con las corridas.

La mayor parte del c8lculo esta basada en la figura 43 que repre-
senta una grarica de inundacion y caida de presién en torres con
empaques al azar segin coordenadas de Eckert (chemical process
products division, Norton Co.) la curva que se toma en cuenta es

la de una inundacidén aproximada.

\\ IHIUNDACION
\\APROX!MADA

> QU » 2 MmO W® O
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La importancia de esta grafica es que para el flujo simultaneo
a contracorriente. los datos de caida de presién de diferentes
investigadores muestran algunas discrepancias, debido a las dife-
rencias en la densidad y fabricaci6n del empaque: discrepan por
ejemplo. en los cambios en el espesor de las paredes. Por lo tan-
to. no pueden esperarse que las correlaciones sean muy exactas,
por lo que para la mayoria de los propésitos, servira la corre-

lacién generalizada de la gréfica antes mencionada.

INUNDACION Y CAIDA DE PRESION EN TORRES CON EMPAQUES AL AZAR.
En la primera parte del programa se dimensionan las variables
de la ordenada y abcisa para una serie de treinta puntos tomados
de la gréfica anterior. Después de esto se leen los datos que

se encuentran va almacenados para la ordenada y abcisa.

Se leen las demas variables que se refieren a:

DP - Densidad del liquido pesado ~ 997.0
bL

Densidad del liquido ligero = 916.1

GC - Factor de conversién (sistema S1) - 1.0

CF - Factor de caracterizacién de empaque = 1600
JC = Factor de conversién - 1,0

VP = Viscosidad del liquido pesado = 5E-4
Posteriormente se preguntan los flujos de entrada supuestos del
liquido pesado (agua) y del liquido ligero (tolueno-&cido acéti-

co)., luego se calcula la abcisa de la grAfica anterior.

Abcisa = FP/FL * (DL/(DP-DL))“%



Donde:
Fe
FL
pL
pP

Flujo del lfquido pesado (agua).

Flujo del lfquido ligero (tolueno-ac.acético) al 50%.
Densidad del liquido ligero.

Densidad del liquido pesado.

Este valor se lleva a una subrutina donde se calcula el wvalor

de la ordenada mediante una fnterpolacién con los datos previamen-

te almacenados.

Donde:
GO
CF
VL
Je
oL
DP
GC

Ordenada - -S93_%.CE_® VLID.1 %2 Jc ___

DL * (DP - DL} * G6C

Velocidad superficial de masa.

Factor de caracterizacién de empaque.
Viscosidad del liquido pesado.
Factor de conversién.

Densidad del liquido ligero.

Densidad del liquido pesado.

Factor de conversion.

De la ecuacién anterior se despeja la velocidad superficial de

masa una vez obtenido el valor de la ordenada.

Posteriormente se calcula el srea de seccitn transversal median=

te la ecuacién:

AS ~ (FP ~ FL) ®* GO

T4



Donde:
AS = Area de seccibén transversal.
FP =~ Flujo de liquido pesado (agua).
FL. » Flujo de liquido ligerae (rolueno-&c,.acético) al 50%.

GO = Velocidad superficial de masa.

Finalmente se calcula el didmetro de la columna empacada median-
te la siguiente ecuacion:
DI =~ (4 * AS / PI)"%
Donde:
DI -~ Diémetro de la columna empacada.
AS ~ Area de seccién transversal.

Pl - Constante (3,14159265).
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15 REM PROGRAMA PARA' CALCULAR EL DIAMETRU DE UNA COLUMNA EMFACALA
20 REM UARIABLES

30 REM Di (DENSIDAD DCL LIGUIKG PESADO)

A0 REM DL (DENSIDAD'DEL LIQUIDO LIGERO)

5C NEM (3L (FALTONR DE CONVENRSI10N)

&N REM UF C7ACIOR DE EMPAQUVLE)

70 REM VP (VIGCOSIDAN DEL LIGUIDO FREADO)

80 REM JE_ (FACTQR. DE CONVERSION)

70 NLM DLIMENSTONAMIENT(O DE YARIARLES

{10 REN A (ABSCISAY, O (ORDENAGA)

120 N = 30

130 DIM ACND ,04N)

jg REM LECTURA VE UARIAELES

50 FOR T =1 T0 N

150 READ ACN,D(N)

170 NEXT 1

180 READ LP,Bl,GC,CF,JC,VE,PI

130 REM ENTRARA 0E IlhTO.Sl

P50 REM UNILALES BN SISTEMA INTERNACIONAL (Kg.m.Seq?

200 TMPUT *FLUJO BEL LIOUIDD FESADO <ogua™ (Kg’hsd= "iFFiFP=FPF/3500
21¢ INMUT "FLUJO DEL LIQUIDC LIGERD <toisfac.acd> (Rgshrd= *JFLIFL=FL/3600
220 HOME

230 REM CALCULON

240 RSN ARSCISH

250¢ AR = ((OL / (UF - LLY1 A 0.9 ® FF 7/ FL

260 GOSUR 400



276
280
290
350
310
320

330

340,

350
350
370
390
370
400
410
420
430

440

450
440

470
490
a0
500
=10
520

ki

REM ULRTEMALA

GO = ((DF ~ DL) ¥k 0D % 0L % GC /' CF- X (VP & Q17X JER40.5
REM AREA DE SECTION TRANSURRSAL

AS = (7T L FL> 3 00

REM DIAME TR Bf Li £O5UKNA

01 = {4 X AS 7 PI} ~ 0.5

REM IMPRLSION DE RESULTAPNG

PRINT DIAMETRD DE LA COLUMNA= *2DI;° mts'i' s WpRiabr0Z5+f¥nuiy"
FRINY

PRINT *FLUJO CEL LINUIDO PESADD tagual= *(FP % 3400;" Kgshee
FHINT

PRINT "FLUJU DEL L1GU1DD LIGERE (toldéno/ac.oc)= *BELT & ME0U;" NgMre

END

"REH INTERFOLACION

FOR I =3 TO N

IF ACI) > = 6D THEW 460

NEXT I

GO0 810

REM OQPERACION

DO~ (C0CLY - D(I ~ 1)) ¥ (AB - ACI - 1)) 7 (A(D) — ALI - 1))
+ 00T -~ 1)

RETURN

REH DATOS DE INUNDACION VS CAIDA DE FRESION. EN TORRESIEATACABAS
REM FIGHRA &...4 TRLYRAL .

UATA 04015,0,330

DATA 0.020,0.320

aTA 0.030,0,300



TUG WA 0.040,0,.200
540 DATA 0.050,0,275
550 DATA. 0.060,04260
560 DAIA Q.070,0,250
570 pAlK 0:080,0.27
380 TATA ©,070,0,229
500 DATA 0.109,0.210
608 IIATA 0,150,0.170
630 DATA 0,20C,0,:240
620 DATA 0.300,0,100
£33 DA 04 400,0.08¢
640 DATA 0.504,0,065
640 DATA 0,620,0.054
660 DATA 0,706,0,046
4670 DAIA 0.800,0,042
£30 DATA 9,900,0,037
690 DATA 1,000,2.032
760 DATA 1,500,0,020
710 DATA 2.000,9.015
720 DATr 3,000.9,009
TL0 DATA 4,000,2,006
790 DATA L0, 0,004 .
750 DATA 6.000,0.003Z
4D NIATA 7.000,0,0076
F70 JATA B.£00,0,002
780 DATA 7.000,C.00175
790 DATA 10.000,0.001%
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Boy DM_A 9'?7-0,9.LA.1,,2.0,!¢00,1 0
810 PRINT SIN 30L0GToN '

JB20 G010 390

PSR4, 31 a1%
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RUN

FLUJO DEL LIQUILO PESARD <agua> (Kg/hrd= 50-90
FLUSD DL 1L2GUIDD LIGERC <tol/ec.ac> (Kgszhrd)= 50.00

DIAMETRO DE LA COLUMNA= 0.06179 mts = 2.4329 pulg .
FLUJD LI LIQUIDD PESADD <agund= 50.00 Kg/hr
FLUJO DL "LIGUIDG LIGERD (tolueno/ac.ac)r 50,00 K§/hr
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RUN

FLUJO [EL LIDUIDO PESM!O <agqua> (I@/hr)= }O-Q(,‘
FLUJO DLL LIGLIDO LIGERD <tol/ac svacy (KgZhr)= 60,00

DIAMZTRO DE LA COLUMNA= 0,05583.9ta = 2. 1tm;’:ﬁ‘u_1‘q
FLUJO NEL L1QULIDC PESADC (agua)= 40,00 Kg/hr-
FLUJD DEL- LIGUIDD LIGERD (tolueno/acéac)= Q&:;‘KQIM
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RUN

FLUJO DEL LIQUINO PESAND <agua> (Kg/hr)= 70.00
FLUJO DEL LIQUIDBD LIGERC <{tol/ac.qc> (Kg/hris 30,00

PEANETRD DE LA CDLUMNA= 0.07637 mts = 3,0049 pulg
Ft UJO DEL LIGUILU FESAUD (agua)d= 70,00 Kg/hr

FLUJO DMEL LIQUIDD LIGERO (toluenos/ac.ac)= 30.00 Kg/hr
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RUN

FLUJO DEL LIDULDG. PESARD, 4oqugy «Kg7hird= 30,00
FLUJD DEL LIGUIDG L1GERO <tol/dc.dcy "(Kg/hp)="70.00

DIAMETKE DE LA COLUNNAZ Q. 0499 mts =, L.9684 DN
FLUJO DEL LIRUIDL PESADO <aguad= 30,00 Kg/hr
FLUJO [Et LIQUIDD LIGERG (tolueno/ac.acl= 70.00-Kg/hr



-1

RUN

FLUJD DEL tIQUIDY PEBADD Zaguod qu/hr)-"zg:oo
FLLUJO DEL LIQUIDU LIGl’.RD “tol/ac.acy (hg/hr)—'BOWQ

DIAKETRO-LE LA COUUMNA= O OATYD wts &7 {3720¥ Fuly
ELUJQ DEL TIGUIND PESALE (agualm 20.00 KgMg
FLUJOREL LIQUIDDLIGERD. (tolumia’/dagrac)® BD.0B Kg/nr



L]

FLUJO. BELIRYGUTSD FESADD .<aguad>’ (Kg/hr)= 80,00
FLUJO DLL LIGU1DG LIGERD “tol/ac.ac> (Kg/hr)= 20.00

GIN SOLUCION

85



TABLA DE

CORRIDA FLUJO DE LIQUIDO
PESADO Kg/hr

(agua)

50.00
40.00
70.00
30.00
20.00
80.00

LA L - A

RESULTADOS

FLUJO DE LIQUIDO
LIGERO Kg/hr

(tolueno-ac.ac.)

50.00
60.00
30.00
70.00
80,00
20.00

86

DIAMETRO

pulg.

2.43
2.19
3.00
1.96
1.72

sin solucib6n

Tomando en consideracidén la tabla de resultados anterijior el dia-

metro 6ptimo es el de 3.00 pulgadas:

por las razones siguientes:

1. El diametro de 3.00 pulgadas es una medida estandard y

muy comercial, por lo que su adquisicién es sencilla y

sin problemas para el fabricante.

2. Los flujos correspondientes a un diametro de 3.00 pul-

gadas son 70 Kg/hr para el liquido pesado (agua) y 30

Kg/hr para el liquido ligero (tolueno-ac. acético) al

50%: esta proporcioén corresponde a una region dentro de

la curva binodal, por lo que la extraccibén es posible.
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CARACTERISTICAS
DE LA COLUMNA EMPACADA

Material ..................... Vidrio PYREX
Didmetro ........... . 0ia.n . 3.00 pulgadas
Altura empacada .............. 55.00 pulgadas
Cabezal superior ............. 4.00 pulgadas
Cabezal inferior ............. 8.00 pulgadas
Tipo de empaque .............. Anillos Raschig
Tamafio de empaque ............ 0.25 pulgadas
Material de empaque .......... Vidrio

Soporte de empagque ........... Teflén

ACCESOTIOS .......civevernnann Polipropileno
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CAPITULO IV

EXPERIMENTACION

DESCRIPCION DEL EQUIPO. El objetivo primordial de éste trabajo
es purificar una corriente de teolueno contaminado con &cido acetico
a una concentracién conocida por medio de una operacién de extrac-
cién liquido-liquide en contacto continuo a contracortiente.

El sistema usado para éste propbdsito es el citado en capitulos
anteriores, donde el Acido acético {soluto) contenido en tolueno,
se extrae por medio de agua.

El equipo usado para llevar a cabo la purificacién es una columna
de vidrio empacada descrita en el capitulo anterior, la cual se
encuentra en los laboratorios de la escuela de Quimica.

La fase rica en tolueno también denominada fase dispersa, es
alimentada por la parte inferior de la torre, y la fase rica en
agua, denominada fase continua es alimentada por la parte superior
de la torre.

La fase dispersa es alimentada desde un tanque acumulador de
polipropileno con capacidad de 60 lts de agua y la fase continua
es alimetada directamente de ia linea de servicio.

La fase dispersa (tolueno/Acido acético) es alimentada a la torre

yor medio de una bomba centrifuga resistente a corrosién de 1/25
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de caballo. Toda la tuberia de la fase dispersa es de polipropi-
leno. La fase continua es alimentada a la torre por medio de la
presitn de la misma linea de agua de servicio y la tuberia que

la comprende es de cobre. Ambas lineas de alimentacién son de
1/2 pulgada de diémetro.

Los accesorios necesarios para controlar los flujo de entrada
son dos rotametros de acero inoxidable con rangos de 0 a 1 litro
por minuto para la fase dispersa (tolueno/&cido acético) y un rango
de 0 a 10 litros por minuto para la fase continua (agua).

Para recibir los liquidos de salida de la torre se cuenta con
dos tanques acumuladores mas, ambos son de polipropileno con una
capacidad de 60 litros de agua.

Los accesorios con los que cuenta el equipo, como son, valwvulas,
niples. codos, etc.. son de polipropileno.

La torre cuenta con una linea de venteo directamente a la atmos-
" fera para evitar cualquier acumulamiento de gas o presién.

Antes de empezar el trabajo eXperimental, se hizo una limpieza

general al equipo y se pinto toda la estructura y la soporteria.

CORRIDA EXPERIMENTAL. Después de haher revisado que todo el
equipo se encuentra limpio y en condiciones de operacidn se pre-
para la solucién de alimentacidn, gue consiste en una solucidn
de tolueno contaminado con dcido acético a una concentracién cono-
cida. Se busca una concnetracién menor de un 5 % para que asi
el experimento pueda llevarse a cabo sin problemas.

Para conocer la concentracién de una manera casi exacta, se toma
una muostra de la solucién antes descrita y se analiza por un mé-

todo volumétrico, utilizando NaOH décimo normal (0.1 N) vy azul
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de bromotimol como indicador. El cambio es de un color amarillo/
ambar a un color azul,

En seguida se procede a efectuar la extracciéon fijando un flujo
en el rotamctro de la fase dispersa vy después se fija el fluio
de la fase continua: cuidando que el flujo se encuentre por deba-
jo del flujo de inundacién.

Al cabo de un cierto tiempo de operacién y considerando que se
ha llegado al régimen permanente se toman muestras en los flujos
de salida de la torre cada 15 minutos y se analizan para determi-
nar la concentracién del Acido acético en ambos.

Conociendo las concentraciones de los flujos de salida de la
torre se puede observar que tan eficiente se esta llevando a cabo
la purificacién del tolueno.

81 por alguna razén se llega a la inundacion, se debe suspender
el experimento y esperar a que el sistema se equilibre y después
continuar con la corrida.

Sc recomienda recuperar el tolueno de salida una vez terminado
el experimento y vaciarlo al tanque acumulador de la fase dispersa,
esta solucién tendra que analizarse nuevamente antes de cada corri-
da, la corriente del cotro tanque acumulador de salida se recomienda
virar al drenaje., diluyendolo previamente con agua.

A continuacion se presentard un modelo de cilcule a un tiempo
dado, vy al final una tabla de resultados con todos los célculos
de la corrida.

Es necesario que al efectuar cualquier manejo de los reactivos
de este experimento se use equipo de sequridad, es decir. lentes

de seguridad, bata de laboratorio y guantes de hule.
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CALCULOS

FLUJOS DE ENTRADA A LA TORRE:

Fase rica en tolueno (dispersa) = 0.30 lpm.

Fase rica en agua (continua) = 0.15 lpm.

CALCULOS DE LAS CONCENTRACIONES:
¥s = O

Férmula de acuerdo a la reaccién entre acido acético e hidroxi-

do de potasio:
CH3COOH + NaOH --~--- CH3COONa + H20

Para conocer los gramos de &4cido acético, se sigue la sigulente

férmula:

gr (Ac.ac.) = V (NaOH) * N (NaOH) * eq. (Ac.ac.)
gr (ac.ac.) =« ml * grmol/1000m} * 60 gr/grmol

gr (Ac.ac.) = V (NaOH) ml * N (NaOH) * 0.06

Para conocer la concentracién del acido acético de la alimen-
tacién, se titula un volumen total de 10.0 ml y sec gastaron 45.5

ml de NaOH (0.1 N). entonces:

gr (Ac.ac.) = 45.5 ml * 0.1 N * 0.06

gr (Ac.ac.) - 0.273 gr Ac. acético.

Dividiendo entre la densidad del acido acético (1.05 gr/ml}.
obtenemos los mililitros de &cido acético:



ml (Ac.ac.) = 0.273 gr / 1.0% gr/ml - 0.260 ml.

Restando a los 10.0 ml de muestra original los mililitros de

acido acético obtenemos los mililitros de tolueno:

ml (toluenoc) = 10.0 m! - 0.260 ml = 9.74 ml

Este resultado se multiplica por la densidad del tolueno

(0.8617 gr/ml) para obtener los gramos de tolueno:

gr (tolueno) = 9.74 m! * 0.8617 gr/mt

gr (tolueno) = 8.393 gr tolueno

gramos % xf
Acido acético 0.27300 3.15 0.0315
Telueno 8.39300 96.85
Total 8.66600 100.00

para conocer la concentracién del &4cido acético del refinado,
se titula un volumen total de 10.0 ml y se gastaron 8.7 ml de

NaOH (0.1 N), entonces:

gr (Ac.ac.) = B.7ml ¥ 0.1 N * 0.06

gr (Ac.ac.) « 0.0522 gr Ac. acético

Dividiendo entre la densidad del &cido acético (1.05 gr/ml).

obtenemos log mililitros de acido acitico:

ml (Ac.ac.) = 0.0522 gr / 1.05 gr/m} = 0.04971 mi

33



Restando a los 10.0 ml de muestra original., los mililitros de

4cido acético, obtenemos los mililitros de tolueno:

ml (tolueno) « 10.0 ml - 0.04971 = 9.9503 ml

Este resultado se multiplica por la densidad del tolueno

(0.8617 gr/ml) para obtener los gramos de tolueno:

gr (tolueno) = 9.9503 ml * 0.8617 gr/ml

gr (tolueno) = 8,5742 gr tolueno

gramos % xf
Acido acético 0.0522 0.6051 0.00605
Tolueno 8.5742 99.3949
Total B.6264 100.0000

Para conocer la concentracidn del Acido acético del extracto,
se titula un volumen total de 10.0 ml y se gastaron 37.2 ml de

NaOH (0.1 N). entonces:

gr (Ac.a¢.) - 37.2 ml * 0.1 N * 0.06
ar (Ac.ac.) - 0.2232 gr Ac. acético

ividiendo entre la densidad del aAclido acético (1.05 gr/ml),

obtenemos los mililitros de &cido acético:

ml (Ac.ac.) = 0.2232 gr / 1.05 gr/ml - 0.2126 ml

94



Restando a los 10.0 ml de muestra original, los mililitros de

Acido acétice. obtenemos los mililitros de tolueno:

ml (toluena) - 10.0 mi - 0.2126 ml - 9.7874 ml

Este resultado se multiplica por la densidad del tolueno

(0.8617 gr/ml) para obtener los gramos de tolueno:

gr (tolueno) - 9.7874 ml * 0.8617 gr/mi

gr {(tolueno) - 8.4338 gr tolueno

qgramos % ¥l
Acido acético 0.2232 2.5783 0.0258
Toluenc 8.4338 97.4217
Total 8.6570 100.000

Al cabo de tres horas de extraccion, procurando mantener los
flujos por debajo de la inundacién, se obtuvieron los resultados

que se muestran en la tabla siguiente.

9%



TABLA DE RESULTADOS

Se considera una concentracién inicial de acido acético de 3.15
por ciento, es decir xf - 0.0315; lo que equivale a 0.273 gr. de
acido acético en la fase dispersa {(toluenc/acido acético), en la

fase continua (agua), ys = 9, es decir no contiene écido acético.

TIEMPO R E F I N A D O
(min.) V{NaQH) gr. Ac.ac. x

15 14.70 0.0882 0.0102
30 13.40 0.0804 0.0093
45 11.80 0.0708 0.0082
60 9.50 0.05%70 0.0066
75 8.70 0.0522 0.0061
90 8.15 0.0489 0.0057
105 7.90 0.0474 0.0055
120 7.10 0.0426 0.0049
150 5.15 0.0309 0.0036
180 3.80 0.0228 0.0026

o 0.0315
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TABLA DE RESULTADOS

TIEMPO

(min.)

15
30
45
60
75
90
105
120
150
180

En algunos casos los resultados no son muy exactos, vya que el

E X T R A CT O

V(NaOH)

31.30
31.80
33.70
36.05
37.20
38.30
36.70
38.00
40.00
41.80

gr.

0.
0.
0.
.2163
.2232

0
0
[
0.
0
0
0

Ac.ac.

1878
1908
2022

.2298

2202

.2280
. 2400
.2508

0.0217
. 0221
.0234
. 0250
.0258

. 0254

.0263

0
0
o]
0
0.0265
0
0
0.0277
[

. 0290

0.0000

97

método de titulacién no es 100 % exacto, perv es un método sencille

y facil de llevar a cabo.
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CALCULO DEL NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA.

Para llevar a cabo este célculo, se utilizan los datos tabulados
anteriormente. Se grafican para obtener una curva de operacién
del sistema; esto es haciendo una curva de distribucién de y vs
®x., esta grafica se presenta junto a la curva de equilibrio para
poder hacer una comparacibén posterior.
Para poder- hacer un mejor calculo del nimero de unidades de trans-
ferencia. se hace una amplificaci6n de la curva de distribucién
ya que los puntos que involucran las corridas del experimento se
encuentran muy cercanos.
La expresién para determinar el numero de unidades de transferen-
cia, es la siguiente:
N 06 -Sy gzy + %¥ln (1 - y2)/01 - y1)
donde:
INtOG - nimero de unidades de transferencia
y = concentracién de &cido acético

y* = concentracién de &cido acético en equilibrio
CALCULO DE LA ALTURA DE UNIDAD DE TRANSFERENCIA.
La expresién para determinar la altura de unidad de transferen-

cia, es la siguiente:

HE0oG = 2/ INtOG
donde:

. = altura de empaque



Con estos
resolver la

gral, es la

©® 0o o0 o o o

.0315
. 0255

0195
0135
0075
0015

datos se traza una grafica de 1/(y - y*) vs y. para

integral de un modo gr&fico.

0.364

0.316

0.220
0.164

0.066

siguiente:

DATOS

y* y - v*
0.318 0.046
0.278 0.038
0.236 0.032
0.190 0.030
0.136 0.028
0.050 0.016

f et

/¢y - ¥%)

21.7391
26.3158
31.2500
33.3333
35.7143
62.5000

29

La expresidn de la inte-

para resolver la integral se tomara un intervalo de 0.05 en el eje

de las abscisas.

1/(y - ¥v*)

21.7500
23.5000
26.7500
32.5000
40.0000

Los datos obtenidos son los siguientes:
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y 17y - v®)
0.125 49.5000
0.075 60.5000

La integral se calcula mediante la regla de los trapecios y por

la regla de Simpson.

Regla de los trapecios = 10.668B8
Regla de Simpson = 10.6292
Promedio = 10.6490

NtOG = S ay ¢ ln (1 - ¥2)/(1 - y1)
y - y*

NtoG = 10.6490 ¢« % In (1 - 0.075)/¢1 - 0.375)

Nt0G - 10.6490 + 0.1960

Nt0oG - 10.8450

Conociendo que la altura de empaque 2 es igual a 1.397 mts.,

se puede calcular la altura de unidad de transferencia.

2Z « 1.397 mts

HEOG « 2/ INt0G = 1.397/10.8450
HE0G - 0.1288 mts

La representacidén grafica de este cadlculo se muestra a continua-

cion.
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cAPITULO v

PRACTICA PROPUESTA

Siendo este el objetivo principal para la realiaciéon de este
trabajo, es decir, contar en la Universidad La Salle con un equipe
disefiado y construido especificamente para elaborar experimentos
sobre extracciédn liquido-1iquido.

Por lo anterior, a continuacién proponemos una practica experimen-
tal sobre la extraccién liquido-liquido para los estudiantes de
la Universidad La Salle.

Debido a la versatilidad del equipo construido, es posible
proponer un gran numero de practicas de extracciédn liquido-liquido,
e incluso, cambiar de sistema propuesto o efectuar practicas que

involucren algin otro tipo de operaciétn de transferencia de masa.

PURIFICACION DE TOLUENO CONTAMINADO CON ACIDO ACETICO A DIFERENTES
CONCENTRACIONES.

OBJETIVO: Purificar tolueno contaminade con acido acético a una
concentraciébn conocida usando agua como disolvente por medio de

la columna de extracci6tn liquido-liquido de la Universidad La Sa-
lle.

PROCEDIMIENTO:

1. Asegurar que el equipo se encuentre limplo y en condiciones

de operacién.
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2. Preparar una solucién de tolueno./dcido acético a una concetra-
cibn conocida en el tanque acumulador de polipropileno de la entrada
de la fase dispersa por la parte inferior de la torre.

3. Analizar dicha selucién, de acuerdo al método propuesto en

el capitulo IV, para conocer la concentracién real de la solucibn.
4. Iniciar el experimento. alimentando primeramente la fase dis-
persa por la parte inferior de la torre por medio de la bomba cen-
trifuga y ajustar el flujo de liguido a 0.30 litros por minuto
hasta una altura igual a dos terclios de altura de la torre.

5. Unpa vez regulado el flujo a 0,30 litros por minuto y haber
alcanzado una altura llena de liquido igual a dos tercios de la
torre, abrir el suministro de agua (fase continua) y ajustar el
flujo a 0.15 litros por minuto.

6. Tomar una muestra de referencia en la salida del refinado en
este momento (linea de salida de la parte superior de la torre)

y marcarla como tiempo cero.

7. Es muy importante regular el fiujo de salida por la parte in-
ferior de la torre, para evitar la inundaci6n de la torre; este
flujo se regula por medio de una valvula de bola directamente en

la linea de salida de la torre. Tomar como referencia el capitulo
IV de experimentacién.

8. Al cabo de un cierto tiempo de operacién y considerando que

se ha llegado al régimen permanente. se toman mucstras en los flu-
jos de salida de la torre cada 15 minutos y se analizan para deter-
minar la concentracién del &cido acético en ambos casos.

9. Al cabo de 60 minutos de corrida, suspender :]1 experimento

y hacer los analisis pertinentes de los flujos de salida.

10. 1Iniciar la siguiente corrida usando como reactivo., ia solucién
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de salida de la parte superior de la torve: para que esta solucién
se pueda cargar al tanque acumulador de la fase dispersa se debe
separar el tolueno, asegurando que no contenga nada de agua.

11. Analizar nucvamente el contenido de acido acético en el tan-
que acumulador de la fase dispersa e iniciar la corrida nuevamen-
te.

12. Después de haber logrado tres corridas, hacer una comparacién
de resuitados, de acuerdo a los c8lculos presentados en el capi-
tulo IV.

13. Lacgar el equipo perfectamente con agua.
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CAPITULO vI

CONCLUSTITONES Y RECOMENDACIONES

El contar con un equipo de extracciéon liquido-liquido dentro
de las instalaciones de los laboratorios de Ingenieria Quimica,
le permite al estudiante reafirmar los conceptos adquiridos tebri-
camente y poder desarrollar su capacidad de operacién de equipos
de transferencia de masa utilizados continuamente dentro de la

industria quimica.

Las ventajas de contar con equipo experimental de esta naturaleza
fomenta al estudiante a poner en prictica sus conocimientos para
elegir las condicicnes de operacién y disefio que favorezcan al

proceso,
Las recomendaciones sugeridas son las siguientes:

La operacion de este equipo debera hacerse con sumo cuidado y
siempre bajo la supervisi6tn de un miembro del profesorado de la
escuela de Ingenieria Quimica.

Debido a que los reactivos propuestos en este trabajo son corre-
sivos e inflamables deben tomarse las debidas precausiones para
que los estudiantes no sufran ningun accidente.

Es necesario que al efectuar las corridas experimentales en este
equipo se use cierto equipo de seguridad como: lentes de seguridad,
guantes de hule, bata, y contar con un extinguidor a la mano por

si se presenta alguna situacién fuera de control.



Es necesario extremar las precauciones en el uso de cerillos

y cigarrillos, ya que el tolueno es altamente inflamable,

asi evitar cualquier riesgo de incendio.

para
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