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Liquido acuoso.

Dispersion de liquido en pequefias gotas en el seno

de otro liquido con el que no es miscible.

Es la mezcla liquida entre un soluto y el solvente de

alimentacion.

Es el solvente de proceso que extraera el soluto del

solvente de alimentacion.

Capacidad de un liquido para mezclarse con otro

liquido o disolverse en él.

Liquido residual que contiene el soluto en bajas

proporciones.
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Solucién

Soluto

Solvente

Mezcla homogénea de dos o0 mas sustancias.
Liquido que se encuentra en menor proporcion en una
solucion. Es miscible con el solvente de alimentacion

y el solvente de proceso.

Liquido que se encuentra en mayor proporcion en una

solucion.
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RESUMEN

En esta investigacion se califico el disefio, operacion y el desempefio del
sistema ternario conformado por tolueno, acido acético y agua en equilibrio
liquido-liquido en la torre de extraccion agitada York-Scheibel bajo diferentes
condiciones de operacion, tal como el flujo de la mezcla de alimentacion, el flujo

de solvente de proceso y velocidad de agitacion.

La extraccion se realiz6 a partir del contacto entre dos fases con
diferencias en solubilidad, ingresando en la parte superior de la torre la fase
pesada (acido acético-agua), en contacto en contracorriente con la fase ligera
(tolueno) que ingreso por la parte inferior de la torre, obteniendo en la practica el
peso de la corriente del extracto. A partir de balances de masa, se graficaron en

la curva de solubilidad los puntos F, S, E1, Rny M.

El equilibrio liquido en cada etapa de la torre fue analizado a partir de la
composicion porcentual en peso de refinado y extracto, estos puntos se
obtuvieron a partir del método de Hunter Nash proyectado sobre la isoterma de
equilibrio de inmiscibilidad para el sistema tolueno-acido acético-agua, la cual se
construyd a partir de diversas soluciones binarias de tolueno-agua agregando

acido acético para formar mezclas homogéneas.

De la misma manera se evallo el nimero de etapas teoricas por medio
del método de McCabe-Thiele que toma como base los datos obtenidos del
método de Hunter Nash para proyectar la curva operativa, esto permite calificar
la operacion del sistema ternario en la torre de extraccién, por otra parte, se

calific6 también la operacion de la torre por medio del porcentaje de recuperacion

XV



de acido acético en las corrientes de extracto obtenidas, estableciendo de esta
manera los mejores resultados de eficiencia y recuperacion a partir de la

operacion de flujo de alimentacion de 0.42 g/s.

Por ultimo, se califico el disefio de la torre de extraccion por medio de la
altura tedrica, evaluada a partir de la altura de unidad de transferencia en la fase
de refinado y el nimero de unidad de transferencia en la fase de refinado, siendo
el ultimo un parametro importante de la separacion deseada y del alejamiento del
equilibrio termodinamico. Por otra parte, se realiz6 un andlisis de varianza, con
un nivel de significancia de 0.05 se determiné que las diferencias entre las medias
del flujo de refinado y el volumen de acido acético afiadido son estadisticamente

significativas.
A partir de las medias de las curvas binodal de refinado y extracto se

determind que, para la altura teoérica, eficiencia, porcentaje de recuperacion de

acido acético y potencia existen diferencias significativas de sus medias.
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OBJETIVOS

General

Calificar el disefio, operacion y desempefio del sistema ternario tolueno-

agua-acido acético para determinar la distribucion de la solubilidad en equilibrio

liquido-liquido por cada etapa utilizando la torre de extraccion agitada York-

Scheibel bajo condiciones especificas de operacion.

Especificos

Construir la curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y
extracto en un diagrama en coordenadas triangulares, a partir de los datos
experimentales obtenidos del sistema tolueno-agua-acido acético
estudiado utilizando el método grafico de Hunter Nash a diferentes flujos

de alimentacion y solvente de proceso.

Estudiar el comportamiento de la altura teorica de la torre en funcion del
flujo méasico de alimentacion de la torre de extraccion agitada York-
Scheibel.

Analizar el comportamiento de la eficiencia de etapa de la torre de
extraccion agitada York-Scheibel a partir del método de McCabe-Thiele en

funcion del flujo de alimentacion.

Estudiar el comportamiento del porcentaje de recuperacién de acido

acético en el extracto en funcion del flujo mésico de alimentacion.
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5. Determinar el comportamiento de la potencia de mezcla de la torre de

extracciéon agitada York-Scheibel en funcion de la velocidad de agitacién.
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HIPOTESIS

Hipotesis estadistica

Hipodtesis nula

Ho: no existe diferencia significativa en los datos experimentales
correlacionados entre el volumen de 4cido acético afiadido y la composicion de

mezcla de agua y tolueno.

Vac1 =Vac

F <F,

Ho: no existe diferencia significativa en los datos experimentales
correlacionados entre el flujo méasico de refinado saliente de la torre de extraccion
y el flujo masico de alimentacion.

R, =R,

F <F
Ho: no existe diferencia significativa en los datos experimentales
correlacionados entre la altura tedrica de la torre y el flujo de alimentacion de la

torre de extraccion agitada York-Scheibel.

Z,=2,
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Ho: no existe diferencia significativa en los datos experimentales
correlacionados entre la eficiencia de etapa de la torre de extraccion agitada

York-Scheibel a partir del método de McCabe-Thiele y flujo de alimentacion.
£1=¢€;
Ho: no existe diferencia significativa en los datos experimentales

correlacionados entre el porcentaje de recuperacion de acido acético en el

extracto a diferentes fracciones masicas y la velocidad de agitacion.

%R gc1 =% Rgc2
Ho: no existe diferencia significativa en los datos experimentales

correlacionados entre la potencia por etapa de mezcla de la torre de extraccion y

la velocidad de agitacion.

Hipotesis alterna
Hi: existe diferencia significativa en los datos experimentales

correlacionados entre el volumen de acido acético afiadido y la composicion de

mezcla de agua y tolueno.
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Hi: existe diferencia significativa en los datos experimentales
correlacionados entre el flujo masico de refinado saliente de la torre de extraccion

y el flujo mésico de alimentacion.

Ri#R;
F >F,

Hi: existe diferencia significativa en los datos experimentales
correlacionados entre la altura tedrica de la torre y el flujo de extracto de la torre

de extraccion agitada York-Scheibel.
Z1#Z,
Hi: existe diferencia significativa en los datos experimentales

correlacionados entre la eficiencia de etapa de la torre de extraccién agitada

York-Scheibel a partir del método de McCabe-Thiele y flujo de alimentacion.
E,# E,
Hi: existe diferencia significativa en los datos experimentales

correlacionados entre el porcentaje de recuperacion de acido acético en el

extracto a diferentes fracciones masicas y la velocidad de agitacion.

%R ac1l G %Racz
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Hi. existe diferencia significativa en los datos experimentales
correlacionados entre la potencia por etapa de mezcla de la torre de extraccion y
la velocidad de agitacion.

P, # P,
F > F,
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INTRODUCCION

La extraccion liquido-liquido es un proceso en el que un soluto particular se
transfiere de una fase liquida en la que es miscible por contacto con otra fase
liguida inmiscible (Asadollahzadeh et al., 2016). Si las sustancias que componen
la solucién original se distribuyen de manera distinta entre las fases liquidas, se
puede lograr cierto grado de separacion, que puede incrementarse mediante la

interaccion por contactos multiples o agitacion (Perry, 2008).

La extraccion supone el uso de sistemas compuestos por tres sustancias
como minimo; aunque las fases insolubles difieren desde el punto de vista
quimico, en la mayoria de los casos los tres componentes aparecen en cierto

grado en las dos fases (Treybal, 2000).

Un estudio de esta naturaleza plantea la busqueda de certeza en la
distribucién de un soluto soluble entre dos solventes inmiscibles y la posibilidad
de realizar la distribucion al equilibrio liquido-liquido en la torre de extraccion
agitada York-Scheibel, la cual esta conformada por una serie de secciones
empaquetadas de malla de alambre tejido colocadas dentro de una columna
vertical, con un impulsor ubicado en el centro entre cada seccion, que opera con
flujos en contracorriente (Perry,2008). Por la parte superior de la torre ingresa la
fase pesada (mezcla de acido acético y agua al 50 % p/p), y por la parte inferior

la fase ligera (tolueno) en contracorriente.

El presente estudio permite determinar la composicién porcentual en peso
en equilibrio en cada etapa de la torre de extraccion para graficar los puntos de

refinado y extracto sobre la curva binodal, de esta manera, obtener la cantidad

XX



de etapas tedricas para poder llevar a cabo la extraccion del soluto de interés,
determinar la eficiencia global de la torre, la potencia requerida para operar, la

altura tedrica y lograr recuperar el mayor contenido de &cido acético posible.

La eficiencia de transferencia de masa de la columna de extraccion York-
Scheibel es alta y no se recomienda utilizar esta torre de extraccion para sistemas
gue tienden a formar una emulsion (Houshyar et al., 2017). Estas columnas son
capaces de operar con cualquier grado deseado de eficiencia en operaciones de
pequefiay gran escala (Asadollahzadeh et al., 2020). La torre de extraccién opera
bajo condiciones que dependen de tres variables de control: la concentracion de
la alimentacién, la velocidad de agitacion y el flujo de la alimentacion y solvente

de proceso.
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1. MARCO CONCEPTUAL

1.1. Antecedentes

Se han realizado diferentes investigaciones del estudio de equilibrio
liquido- liquido utilizando la torre de extraccion agitada York-Scheibel, el primer
modelo de este equipo de extraccion es de 1946 (Asadollahzadeh et al., 2020).

A continuacion, se presentan investigaciones realizadas en la ultima década.

En el afio 2021, la revista Korean Journal of Chemical Engineering, publico
un articulo titulado Study on the feasibility of using a pilot plant scheibel extraction
column for the extraction and separation of lanthanum and cerium from aqueous
solution, realizado por un grupo de investigadores Asadollahzadeh, Torkaman y
Torab-Mostaedi (2000) de la Escuela de Investigacion de Materiales y
Combustibles Nucleares, y el Instituto de Investigaciones de Ciencia y Tecnologia
Nucleares de Teran Irdn. El estudio se baso en la extracciéon Lantano y Cerio de
una solucién acuosa a partir de D2EHPA. La columna de Scheibel de la planta
piloto mostr6é buen desempenio en la extraccidon y separacion de La (Ill) y Ce (ll),
con una eficiencia de extraccion del 88.12 %, por otra parte, se obtuvo el efecto
mas significativo en la tasa de extraccion de lantano y cerio con una velocidad de
rotor de 128 rpm. Se concluyé que esta torre podria ser un buen equipo de
extraccidon para alternativas de separacion de elementos de esta naturaleza y de

aguas residuales.

En el afio 2021, se publico el articulo Separation of acetic acid from water
using organic solvents: liquid-liquid equilibrium thermodynamic investigation, en

Physical Chemistry Research por Iranian Chemical Society. Este estudio fue



elaborado por M. Mohadesia del Departamento de Ingenieria Quimica, Facultad
de Energia, Universidad Tecnoldgica de Kermanshah, Kermanshah, Iran y R.
Rezaeib del Centro de Investigacibn de Catalizadores, Departamento de
Ingenieria Quimica, Facultad de Ingenieria, Universidad Razi, Kermanshah, Iran.
El objetivo fue separar el acido acético del agua utilizando diferentes solventes
organicos, entre ellos el tolueno, este proceso fue analizado a varias
temperaturas, la composicion de los componentes en la fase acuosa y organica

se determind a partir de varios modelos matematicos como NTRL y UNIQUAC.

En el afio 2021, se publicé el articulo cientifico denominado Compartment-
model for the simulation of the separation performance of stirred liquid—liquid-
extraction columns, por AIChE Journal, realizado por Benedikt Weber y Andreas
Jupke de la Universidad Técnica de Aquisgran, Alemania. La investigacion se
basé en la simulacion y evaluacién detalladas de columnas de extraccion
agitadas por medio de CFD (dinamica de fluidos computacional por sus siglas en
inglés), simulando la fase continua y el perfil de velocidad resultante es utilizado
en el modelo de compartimento para simular el movimiento de caida,
coalescencia, rotura y transferencia de masa para un namero representativo de
gotas (método Monte-Carlo), este modelo se aplica para la simulacion en una
torre de extraccion tipo Kihni con el sistema ternario tolueno-agua-acetona a

diferentes velocidades de agitacion.

En el afio 2019, la revista Chemie-Ingenieur-Technik publicé el articulo
cientifico denominado Performance map for the design of liquid-liquid extraction
columns, realizado por Benedikt Weber, Christian Meyer y Andreas Jupke. La
investigacion consistié en realizar aproximaciones de disefios de columnas de
extraccion liquido-liquido a partir de un modelo mediante HETS (equivalente a
altura de etapa tedrica), utilizando el sistema ternario tolueno-agua-acetona. El

método se probara en diferentes columnas de extraccion con diferentes sistemas



qguimicos, Unicamente se ha realizado el estudio en columnas tipo Kihni donde

los resultados fueron satisfactorios.

En el afio 2017, la revista Chemical and Petroleum Engineering, publico
un articulo titulado Prediction of dispersed phase holdup in scheibel extraction
columns by a new correlation, realizado por Shahrokh Houshyar, Meisam Torab-
Mostaedi y Seyed Hamed Mousavi de la Universidad de Teran, Iran, el estudio
se baso en tres sistemas quimicos (tolueno / agua, acetato de butilo / agua y n-
butanol / agua) para evaluar el comportamiento de extraccion a partir de
diferentes velocidades del rotor. Se encontré que al aumentar la velocidad del
rotor en la columna de extraccién Scheibel, las velocidades de las fases dispersas
y continuas fueron efectivas en el area de interfase especificamente a 100 y
140 rpm.

En el afio 2016, la revista International Journal of Engineering publicé un
articulo titulado Studies of drop behavior and prediction of sauter mean drop
diameter in various rotary agitated extraction columns, realizado por un grupo de
investigadores conformado por: M. Asadollahzadeh, M. Torab-mostaediy R.
Torkaman de la Escuela de Investigacion del Ciclo del Combustible Nuclear e
Investigacion en Ciencia y Tecnologia Nuclear de Teran, Iran. El estudio cientifico
se basé principalmente en observar el comportamiento del diametro promedio
Souter de gota (didmetro de una esfera que tiene el mismo volumen o area
superficial relacion como una particula de interés) en funcion de la velocidad del
rotor, la velocidad de la fase dispersa, velocidad de la fase continua y la direccion
de transferencia de masa utilizando varias columnas agitadas (RDC, ARDC,
PRDC, Scheibel, Oldshue-Rushton y Kihni). Los sistemas ternarios analizados
fueron tolueno-acetona— agua y acetato de n-butilo-acetona— agua. Se demostrd
gue, a partir de un aumento en la velocidad de agitacién, el tamafio de gota es

mas pequefio y que el tamafio de gota podria aumentar si existe un aumento
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Unicamente en la velocidad de la fase dispersa, manteniendo constante la

velocidad de la fase continua.

En el afio 2012, la revista El Sevier publicé un articulo denominado (Liquid
+ liquid) equilibria for the ternary (water + acetic acid + toluene) system at different
temperatures. experimental data and correlation, realizado por el grupo de
investigadores conformado por: Javad Saien , Maryam Mozafarvandi, Shabnam
Daliriy Mahdi de la universidad de Bu-Ali Sina, Iran, el sistema fue investigado
para ver el comportamiento del coeficiente de distribucion a temperaturas de
(288.2, 298.2 y 313.2) K, bajo presion atmosférica. Los resultados muestran que
el coeficiente de distribucién de acido acético entre las fases organica y acuosa
aumenta con el aumento de la temperatura, por otro lado, un factor de extraccion
maximo (aproximadamente 100) se logré para la fraccion de masa en fase

acuosa de soluto alrededor de 0.27 a T = 288.2 K.

En el afio 2011, la revista The Canadian Journal of Chemical Engineering,
publicé un articulo titulado Prediction of enhancement factor for mass transfer
coefficient in regular packed liquid—liquid extraction columns, realizado por un
grupo de investigadores Ahmad Rahbar, Zoha Azizi, Hossein Bahmanyar y
Mohammad Ali Moosavian de la universidad de Tehran de Iran, el estudio se bas6
en desarrollar una correlacion empirica para la prediccién del factor de mejora de
los coeficientes de transferencia de masa de fase dispersa utilizando una
columna empacada usando tolueno/acido acético/agua y acetato de n-
butilo/acido acético/ agua. Se determind que el factor de mejora en funcion de la
altura del empaque es un nuevo enfoque que puede ser una base conceptual
para prediccion del coeficiente de transferencia de masa. Este método puede ser

usado para un disefilo mas preciso de columnas empaquetadas regulares.



En el afio 2007, la Universidad de Leeds publico un articulo titulado Holdup
measurement in a scheibel extraction column, el objetivo principal fue observar
los efectos de diferentes velocidades de flujo de fase y velocidad de rotacion de
200 a 670 rpm de tres sistemas (benceno/agua, Metil-isobutil cetona/agua y
gueroseno /acido nitrico). Los resultados muestran que el sistema de
benceno/agua exhibe un minimo de interaccién a 550 revoluciones por minuto y
que para los otros dos sistemas esto incrementa con la velocidad de rotacion en
un rango de 300-670 revoluciones por minuto. Esto esta atribuido por una mayor
tensidén superficial entre el benceno y el agua comparado con los otros dos

sistemas.

1.2. Justificacion

En el curso de Laboratorio de Operaciones Unitarias Il de la Universidad
de San Carlos de Guatemala, se realizaba la practica de extraccién liquido-
liquido utilizando el sistema ternario éter dietilico-acido acético-agua, esto
representaba un costo elevado para la elaboracién del experimento, por lo tanto,
se propone utilizar el sistema ternario tolueno-agua-acido acético para dejarle al
laboratorio el diagrama en coordenadas triangulares con la curva de equilibrio
liquido-liquido y las curvas de calibracion de los dos rotametros por si en algun
momento se decide retomar esta practica, se escogié el solvente tolueno en lugar

de éter dietilico debido a varios factores:

El costo por litro de tolueno es de Q 27.78 en el mercado y el éter dietilico
tiene un costo por litro de Q 1,500.00, por lo tanto, la practica de laboratorio

tendria un costo 60 veces menor.

o La venta del éter dietilico es controlada, siendo un factor que no beneficia

al estudiante para conseguir este reactivo.



o El éter dietilico en comparacion del tolueno figura en la lista de substancias
peligrosas ya que esta sujeto a reglamentos de la Administracion de
Seguridad y Salud Ocupacional (OSHA, por sus siglas en inglés).

o Es un liquido inflamable, muy volatil y que puede formar perdxidos
explosivos. Los vapores de este reactivo en el Laboratorio de Operaciones
Unitarias pueden llegar a un punto de igniciéon debido a que la torre de
extraccion se encuentra a menos de 2 metros de distancia de la torre de
destilacion la cual utiliza resistencias eléctricas, siendo esto muy peligroso

para el estudiante.

Acorde a los antecedentes, la extraccion liquido-liquido es un tema de
suma importancia en la Ingenieria Quimica, los estudios indican la importancia
de esta operacion unitaria aplicada a recuperacion de un soluto en particular en
sistemas ternarios. Los cientificos e ingenieros estan preocupados por el alcance
y la dindmica de la distribucion de diferentes solutos, organicos e inorganicos, y
su uso cientifico e industrial para la separacion de mezclas de solutos (Rydberg
et al., 2004).

Debido a la alta demanda de la industria petroquimica, farmacéutica,
metallrgica, entre otras, se ha generado un gran interés de investigar estos
procesos de separacion de componentes para purificacion de mezclas. Muchos
de los avances realizados en el campo de la destilacion y la absorcion se
adaptaron facilmente a la extraccioén liquido-liquido, debido a su similitud como

otra operacion basada en difusion.

En los afios cincuenta, se realizaron dos de los primeros modelos de
disefo para la torre de extraccion agitada York-Scheibel, desde esa década, ha

convenido realizar las investigaciones en este equipo de extraccion, debido al



moderado costo de inversion, bajo costo de operacion, puede ser ajustado en la
industria con facilidad, Gtil en sistemas con baja viscosidad y para sistemas con

alta tension interfacial (Perry, 2008).

Con base en los estudios previamente presentados, se ha demostrado que
al aumentar la velocidad del rotor en la columna de extraccion Scheibel, las
velocidades de la ligera, alimentacion o continua es efectiva en el area de
interfase, esto se debe que a que el area abierta del empaque permite una mayor
area de transferencia de masa, mientras que la agitacion proporciona una mayor
eficiencia (Perry,2008). La torre de extraccion Scheibel es un equipo eficaz
debido a la forma tan satisfactoria de purificar liquidos o recuperar componentes

de soluciones acuosas (Asadollahzadeh et al., 2020).

El flujo de la fase ligera o alimentacion también fue evaluado para
establecer un rango especifico de operacién a partir de la atura tedrica respecto
a la real. Las columnas de extraccion liquido-liquido a menudo estan disefiadas
aplicando modelos altura de las unidades de transferencia—ntimero de unidades
de transferencia (Weber et al., 2019). En este estudio se consideran estos
parametros para determinar el disefio adecuado y variables de operacion

adecuadas en la torre de extraccion.

1.3. Determinacion del problema

La extraccion liquido-liquido es una operacion unitaria realizada en
diferentes equipos de extraccion para diversos procesos industriales. En este
estudio se utilizd la torre agitada York-Scheibel ubicada en el Laboratorio de
Operaciones Unitarias; Opera por contacto mdultiple en contracorriente en un

proceso co ntinuo.



El enfoque de este proyecto se orienta a extraer el soluto (4cido acético),
del tolueno por medio del solvente de proceso (tolueno), de modo que genere
informacion pertinente del sistema propuesto al ser evaluado en este equipo bajo
seleccionadas condiciones de operacion. Por ejemplo, al aumentar la velocidad
de agitacion en la torre de extraccion permite una mayor transferencia de masa
del soluto en la alimentacion a la fase pesada y el porcentaje de recuperaciéon de
acido acético es mayor en el extracto debido a la afinidad del &cido acético con
el agua.

Por otra parte, el comportamiento de la curva en un diagrama en
coordenadas triangulares de este sistema es del tipo I, dado que, el tolueno y el
acido acético son totalmente miscibles en cualquier proporcion, lo mismo ocurre
con el agua y el acido acético, sin embargo, el tolueno y el agua sdélo son
parcialmente miscibles entre si, su finita miscibilidad ocasiona que se formen dos
fases (Querales, 2018).

1.3.1. Definicién

Para evaluar la extraccion liquida en equilibrio en la torre de extraccion
agitada York-Scheibel. El flujo masico del solvente de proceso (tolueno), que por
su densidad constituye la fase ligera, ingresa por la parte inferior de la torre. El
flujo mésico de agua y 4cido acético, que constituye la alimentacion a la torre que
por su densidad constituye la fase pesada, ingresa por la parte superior fluyendo
por gravedad en contracorriente con el solvente de proceso, se da la
transferencia de masa del soluto la cual es mas factible por medio de los
empaques de la torre y la agitacibn mecanica de los impulsores, permitiendo
obtener dos productos; el flujo masico de refinado (rico en tolueno), y el flujo

masico del extracto (rico en acido acético).



A partir de estos flujos masicos obtenidos se realizan balances de masay
empleando el método grafico de Hunter Nash se obtuvieron las composiciones
porcentuales de refinado y extracto sobre la curva binodal que fue obtenida
experimentalmente a partir de mezclas de tolueno-agua y agregando &cido

acético hasta obtener mezclas homogéneas.

Se varié la velocidad de rotor para determinar si el porcentaje de
recuperacion de acido acético en el extracto es mayor cuando esta variable
aumenta y si vario el flujo de alimentacion para determinar que la altura tedrica
de la torre y la real no tuvieran diferencias significativas y de esta manera

comprobar que las variables de operacion fueran las adecuadas.

1.3.2. Delimitacién

En esta investigacion se generaron datos a nivel laboratorio del sistema
ternario en equilibrio liquido-liquido de tolueno-agua-acido acético utilizando la
torre de extraccidn agitada York-Scheibel con etapas mdultiples que opera en
proceso continuo a contracorriente. Las condiciones de variacién son: velocidad
de impulsor, flujo masico de la alimentacion y flujo mésico de solvente de

proceso.

La construccion de la curva binodal se realiz6 en el Laboratorio de
Fisicoquimica ubicado en el edificio T-5 de la Escuela de Ingenieria Quimica en

la Universidad de San Carlos de Guatemala el 30 de septiembre de 2021.

El equipo de extraccion estd ubicado en el Laboratorio de Operaciones
Unitarias de la Universidad de San Carlos de Guatemala, el cual previo a realizar

el experimento, se llevd a cabo un mantenimiento dado que el equipo tenia



aproximadamente 10 afios sin utilizarse. EI mantenimiento se realiz6 en el

periodo de septiembre-noviembre 2021, y puede dividirse en:

o Cambio de abrazaderas

o Cambio de manguera de Policloruro de Vinilo en todo el equipo

o Mantenimiento interno al regulador de velocidad con mecéanico externo

o Cambio de aceite al motor

o Limpieza interna de tuberia de acero inoxidable con desincrustante &cido

o Se realiz6 limpieza interna de los impulsores y se cambiaron los
retenedores.

10



2. MARCO TEORICO

2.1. Extraccion liquido-liquido

Treybal (2000) indica que “la extraccion liquida, llamada algunas veces
extraccion con disolventes, es la separacion de los componentes de una soluciéon

liquida por contacto con otro liquido insoluble” (p. 529).

El proceso de separacion se da por las diferencias en las propiedades
guimicas de los componentes de la alimentacion, diferencias de polaridad de los
compuestos y el caracter hidrofébico para separarlos. El equilibrio termodinamico
permite que se dé la transferencia de componentes de una fase a otra,
dependiendo de la naturaleza de las interacciones entre los componentes de la
fase ligera y la fase pesada. Las diferencias en estas interacciones estan

determinadas por el potencial para separar los componentes (Perry, 2008).

El principio de extraccion con solvente se ilustra en la figura 1. El
decantador contiene dos capas o fases de liquidos, una que generalmente es
acuosa Yy la otra generalmente es un solvente organico. En el ejemplo que se
muestra, el solvente organico es mas liviano, es decir, tiene una densidad mas
baja que el agua. El soluto, que inicialmente se disuelve en la alimentacion,
finalmente se distribuye entre las dos fases, cuando esto sucede la distribucion
alcanza el equilibrio, el soluto esta en la concentracién [A] ag, en la fase acuosa
y en la concentracion [A] org, en la capa organica (Rydberg et al., 2004).
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Figura 1. Representacion esquematica de la extraccién con disolvente

(distribucién liquido-liquido)
Jul

ORGANIC
PHASE

IAkory

AQUEOUS
PHASE

[A]ag

Fuente: Rydberg, Cox, Musikas y Choppin. (2004). Solvent extraction principle and practice.

2.1.1. Solvente de alimentacién

Perry (2008) establece que “el componente o componentes principales en
la alimentacion puede denominarse solvente de alimentacion o solvente portador,
los componentes que estan en menor proporcion se denominan solutos “(p.15-

10). También puede denominarse fase mas ligera.

2.1.2. Disolvente de extraccién o solvente de proceso

Es el liquido inmiscible o parcialmente miscible agregado al proceso para

crear una segunda fase liquida con el fin de extraer uno o mas solutos de la
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alimentacion. Este disolvente puede ser de una mezcla de distintos solventes, de
igual forma, puede ser un liquido compuesto por un agente extractor disuelto en

un diluyente liquido (Perry, 2008). Es considerado la fase méas pesada.

2.1.3. Extracto y refinado

Después del contacto entre la alimentacion y el disolvente se obtienen dos
fases liquidas, denominadas: extracto (la mas rica en disolvente), y refinado (la
mas pobre en disolvente). La palabra refinar originalmente referido a un producto
refinado; sin embargo, se utiliza para describir la fase de alimentacién después
de la extraccion, puede contener en bajas proporciones el producto deseado
(Perry, 2008).

2.1.4. Fase dispersay continua

La extraccion liquido-liquido involucra el procesamiento de dos liquidos
inmiscibles o parcialmente miscibles en forma de dispersion de gotas de un
liquido, es decir, la fase dispersa, en este estudio es el tolueno, suspendido en

otro liquido que corresponde a la fase continua que es el agua.

2.1.5. Corriente cruzada y extraccion a contracorriente

La corriente o flujo cruzados de extraccion, tal como muestra la figura 2,
es una serie de etapas discretas en las que el refinado “R” de una etapa de
extraccion se pone en contacto con un disolvente adicional “S” en una etapa

posterior.

La extraccion a contracorriente, tal como se muestra en la figura 2 de lado

derecho, es un esquema de extraccion en el que entra el disolvente de extraccion,
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en la etapa contraria de donde esta la alimentacion “F”, al ingresar las dos fases
se cruzan en contracorriente. El objetivo es transferir uno 0 mas componentes de
la alimentacién de solucion “F” en el extracto “E”. En comparacion con la
operacion de corriente cruzada, la operacidn a contracorriente generalmente
permite la operacién con menos solvente (Perry, 2008).

Figura 2. Corriente cruzada y extraccion a contracorriente

lF FiTEmrE

Si—>» —> L Feed Stage

% 731
I w1 -

Raffinate Stage

lﬂs RorHSlT s

Fuente: Perry y Green. (2008). Manual del ingeniero quimico. pp. 15-11.

2.2. Aplicaciones de la extraccion liquido-liquido

En la extraccion liquido-liquido es justo recuperar el disolvente,
generalmente por destilacion, para su reutilizacion y este proceso combinado es
mas complejo y, con frecuencia, mas costoso que la destilacidon sola sin
extraccién. Sin embargo, la extraccién liquido-liquido ofrece mayor flexibilidad en
la seleccion de las condiciones de operacion, ya que el tipo y cantidad de
disolvente, asi como la temperatura de operacion, se puede variar de acuerdo
con el fendbmeno de estudio (McCabe, 1999). En la industria, se utiliza una gran

variedad de disefios de equipos diferentes en los procesos de extraccion. Las
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columnas de extraccion generan una gran area interfacial con una transferencia
de masa eficiente del soluto deseado entre los dos liquidos inmiscibles
(Asadollahzadeh et al., 2016).

Treybal (2000) indica que para las soluciones mas diluidas en las cuales
el agua debe evaporarse por destilacion, la extraccion liquido-liquido es un
método mas econdmico, esto se debe a que el calor de evaporacién de la
mayoria de los disolventes organicos es menor que el del agua. Es recomendable
aplicar este método frente a la destilacion al vacio. La extraccion también puede
resultar a estudios que requieren de temperaturas muy bajas, para evitar la

descomposicion térmica.

La extraccion liquido-liquido en comparacion con otros métodos
tecnologicos de separacion regularmente depende de la concentracion de soluto
en la alimentacion. La recuperacion del acido acético de soluciones acuosas es
un ejemplo bien conocido. En este caso, la extraccion generalmente es mas
econdmica que la destilacion cuando se maneja a concentraciones bajas o
soluciones diluidas en la alimentacién o fase ligera, mientras que la destilacion

es mas econdmica a concentraciones mayores (Perry, 2008).

2.2.1. Aplicaciones en la industria metallrgica

Un aumento en el interés en la extraccién de solventes ocurrié en las
décadas de 1940 y 1950 por su aplicacion para la produccion de uranio y para la
reprocesamiento de materiales nucleares irradiados en el proyecto Manhattan de
EE. UU.

En 1942 fue construida la primera planta de extraccion de solventes

industriales para lograr purificar metales por la empresa Mallinckrodt Chemical
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Co., St. Louis, para la produccién de toneladas de uranio por extraccion selectiva
de nitrato de uranio por éter a partir de soluciones acuosas. Se logré el alto grado

de pureza mayor al 99 % requerido para el uso de uranio en reactores nucleares.

Se introdujo la extraccidén con disolventes como separacion y proceso de
purificacion en una gran cantidad de industrias quimicas y metalurgicas en 1950
y 1960. Por ejemplo, al lixiviar el mineral de cobre con acido sulfdrico seguido de
la extraccion de esta solucion con una hidroxiariloxima organica disuelta en
gueroseno, ahora se producen varios millones de toneladas de cobre (30 % de

la produccién mundial) anualmente (Rydberg et al., 2004).

2.2.2. Aplicaciones en tratamiento de agua

En el tratamiento del agua para eliminar trazas de orgénicos, cuando la
concentracion de impurezas en el alimento es mayor entre 20 a 50 ppm, la
extraccion liquido-liquido puede ser mas econOmica que la adsorcion de las
impurezas mediante el uso de lechos de carbono, debido a que el mantenimiento
debe realizarse periddicamente y puede requerir un reemplazo frecuente y
costoso del adsorbente. A concentraciones mas bajas de impurezas, la adsorcion
puede ser la opcion mas econdémica porque la vida atil del lecho de carbono es

mayor (Perry, 2008).
2.2.3. Aplicaciones en la industria farmacéutica
La extraccion en la industria farmacéutica se ha utilizado principalmente
en el aislamiento de antibi6ticos del caldo de fermentacion, en la preparacion de

vitaminas naturales y sintéticas, y en la preparacién de medicamentos a partir de

materiales naturales.
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Aun cuando la mayoria de los procesos utilizan la destilacion o la
evaporacion para recuperar el disolvente a partir de las soluciones de los
productos, obtenidas mediante extraccion liquida, no es raro que el disolvente se
recupere por extraccion liquida. Un ejemplo tipico es la recuperacion de la
penicilina a partir del caldo de fermentacion acidificado, en el cual aparece por
extraccién con acetato de amilo como disolvente; luego se efectlia la desorcion
de la penicilina extrayéndola mediante una solucién tampon acuosa. Entonces,

el acetato de amilo se regresa a la primera extraccion.

La extraccion puede llevarse a cabo en un lote o secuencia de lotes por
etapas, es decir, unidades de mezclador-sedimentador; sin embargo, la mayoria
de las extracciones farmacéuticas se han realizado en unidades diferenciales.
Los extractores centrifugos, en particular, de los cuales el extractor Podbielniak
es quizas el ejemplo mas conocido, se han relacionado intimamente con el

desarrollo de procesos comerciales de produccion de antibitticos (Cowell,1997).

2.2.4. Aplicaciones en la industria petroguimica

El petréleo es una mezcla de miles de compuestos, principalmente de
hidrocarburos de diferentes tipos. Estos son separados inicialmente por
destilacién, la separacion con extraccién liquido en los cuales los solventes
preferiblemente disuelven varios de los componentes permite recuperar

solventes y la sustancia que fue separada.

Perry (2008) afirma que una de las mayores aplicaciones de extraccion
liquido-liquido en términos del volumen total de produccion mundial implica la
extraccion de compuestos aromaticos de mezclas de hidrocarburos en
operaciones petroquimicas utilizando solventes polares de alto punto de

ebullicién. Se han desarrollado varios procesos para recuperar benceno, tolueno
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y xileno (BTX), como materia prima para la fabricacion de productos quimicos o

para refinar aceites de motor.

La extraccion liquido-liquido también se puede usar para actualizar el
aceite de motor usado; Se ha desarrollado un proceso de extraccion que emplea
un disolvente polar relativamente ligero tal como N, N-dimetilformamida o
acetonitrilo para eliminar contaminantes polinucleares arométicos y que

contienen azufre.

2.3. Coordenadas triangulares

Los diagramas de fase se utilizan para mostrar datos de equilibrio liquido-
liquido a través de un amplio rango de composicion de cada uno de los

componentes presentes en solucion.

De acuerdo con la regla de fases, un sistema de trifasico a una
temperatura y presion especifica tiene dos grados de libertad, para que las
fracciones molares de dos de los componentes, por ejemplo, XA y xB, puedan ser
seleccionados a voluntad, el del tercero es dado por diferencia: xC=1-xA-xB
(Rydberg et al., 2004).

Una propiedad importante de un triangulo rectangulo es que la suma de
las distancias perpendiculares desde cualquier punto dentro del triangulo hasta
cualquiera de los tres lados es igual a la altura del triangulo. Por lo tanto, la altura
desde la base hasta el vértice representa la composicion al 100 % y las distancias

a los tres lados los porcentajes o fracciones de los tres componentes.

Cada vértice del triAngulo en la figura 3 representa uno de los

componentes puros. La distancia perpendicular desde cualquier punto, como el

18



punto K a la base AB, representa el porcentaje de C en la mezcla K; la distancia
a la base AC, el porcentaje de B; la distancia a la base CB, el porcentaje de A,
por lo tanto, la fraccién méasica de K es del 40 %. Un punto sobre un lado del
triangulo simboliza una mezcla binaria. Por ejemplo, el punto D es una mezcla
binaria que contiene 80 % de A, 20 % de B. Todos los puntos sobre la linea DC
representan mezclas que contienen la misma relacion de A hacia B y pueden
considerarse como mezclas originalmente en D, al cual se le agrego C (Treybal,
2000).

Figura 3. Coordenadas triangulares

100 80 60 40 20 0

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa. p. 532.

2.3.1. Sistemas de tres liquidos

Los sistemas ternarios son clasificados de acuerdo con la miscibilidad o
solubilidad de los componentes que lo constituyen, con base a esto, el

comportamiento en un diagrama triangular es distinto e indica la afinidad de los
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componentes para el proceso que se realizara, y es recomendable antes de

ejecutar un proceso de extraccién liquido conocer el tipo de sistema a estudiar.

2.31.1. Tipo |

Tipo de sistema con un par de componentes del sistema ternario con

miscibilidad limitada.

Algunos sistemas ternarios de este tipo son: agua(A)-cloroformo(B)-
acetona(C); benceno(A)-agua(B)-acido acético(C). Las curvas de equilibrio se
utilizan como isotermas. En la figura 4 se muestra que el liquido C se disuelve
completamente en Ay B, pero Ay B solo se disuelven entre si parcialmente, para

dar lugar a las soluciones liquidas en L (rica en A) y en K (rica en B).

La curva LRPEK es la curva binodal de solubilidad, que indica el cambio
en solubilidad de las fases ricas en Ay B al agregar C. Una mezcla fuera de esta
curva constituye a una fase homogénea. Una mezcla por debajo de la curva,
como el punto M, forma dos fases liquidas insolubles saturadas de
composiciones en el equilibrio, indicadas por R (rico en A) y E (rico en B), que
forman las curvas de refinado y extracto. La linea RE que une estas
composiciones en el equilibrio es una linea de unién, que pasa por el punto M
(Treybal, 2000).
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Figura 4. Sistema ternario tipo I, Ay B parcialmente solubles

ER

Xp xp x
V)]

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa. p. 535.

2.3.1.2. Tipo Il

Tipo de sistema con dos pares de componentes del sistema ternario con

miscibilidad limitada.
Perry (2008) especifica que:
Para un sistema tipo I, el soluto tiene una solubilidad limitada en uno de
los liquidos. Un ejemplo de un sistema tipo Il es el sistema ternario MIBK

(Metil Isobutil Cetona)-fenol-agua, donde MIBK - agua y fenol - agua son

solo parcialmente miscibles (pp. 15-26).
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Figura 5. Sistema ternario tipo Il, A-B y B-C parcialmente solubles

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa. p. 537.

En el diagrama mostrado en la figura 5, los puntos K y J representan las
solubilidades de Ay B y los puntos H y L las de los componentes B y C. Las
curvas KRH (rica en A) y JEL (rica en B), son las curvas de solubilidad ternarias;
las mezclas fuera de la curva de equilibrio entre estas curvas forman soluciones
liguidas homogéneas de una sola fase. Las mezclas como M, dentro del area
heterogénea, forman dos fases liquidas en el equilibrio en E y R, unidas en el
diagrama mediante una linea de union (Treybal, 2000).

2.3.1.3. Tipo Il

Sistema conformado por dos liquidos parcialmente solubles y un sélido.
Cuando el sdlido no forma compuestos como hidratos con los liquidos, el sistema
frecuentemente tiene las caracteristicas de la isoterma de la figura 6; un ejemplo
es el sistema naftaleno(C)-anilina(A)-isooctano(B). El sélido C se disuelve en el
liquido A para formar una solucién saturada en K, y en el liquido B para dar una
solucion saturada en L. Los compuestos A y B s6lo son solubles al grado que se
muestra en H y J. Las mezclas en las regiones AKLIH y BLGJ son soluciones

liguidas homogéneas. Las curvas KD y GL muestran el efecto de agregar Ay B
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sobre las solubilidades del sélido. En la region HDGJ se forman dos fases
liquidas: si se agrega C a los liquidos insolubles H y J para dar una mezcla M,

las fases liquidas en el equilibrio seran R y E, unidas por una linea de union.

Todas las mezclas en la regidon CDG constan de tres fases: sélido C y
soluciones liquidas saturadas en D y G. Las operaciones de extraccién liquida
estan confinadas a la regién de las dos fases liquidas, que es la que corresponde

a la curva de distribucién que se muestra.

Figura 6. Sistema de dos liguidos parcialmente solubles Ay B y un
solido C

0 X
(o) (6)

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa. p. 538.
2.3.2. Efecto de la temperatura
Para mostrar en detalle el efecto de la temperatura, se requiere una figura
tridimensional, como en la figura 6. En este diagrama la temperatura esta

graficada verticalmente; los triAngulos representan las isotermas en secciones a

través del prisma. La solubilidad del componente A y B aumenta con la
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temperatura, A y B se disuelven completamente a la temperatura critica de la
solucién.

El equilibrio ternario es influenciado cuando existen temperaturas mas
altas y aumenta la solubilidad de los componentes, esto se ve reflejado en las
isotermas de la figura 6b, en la cual al aumentar la temperatura el area de
heterogeneidad decrece y cambian las pendientes de las lineas de union. Las
operaciones de extraccion liquida, que dependen de la formacion de fases

liquidas insolubles, deben llevarse a cabo a temperaturas inferiores a t4 (Treybal,
2000).

Figura 7. Efecto de latemperatura en equilibrios ternarios

4

Temperatura

3

BN

4

(o} 2]

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa. p. 536.

2.4. Naturaleza de los reactivos

El tolueno y el acido acético son totalmente miscibles en cualquier
proporcion, de la misma manera, el agua y el acido acético son miscibles entre

si. Sin embargo, el tolueno y el agua son parcialmente miscibles entre si. Es por
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lo que, este sistema se clasifica como tipo I, el comportamiento de la curva

demuestra la afinidad del acido acético con el agua (Querales, 2018).

El acido acético es uno de los &cidos carboxilicos mas importantes,
empleado en muchas reacciones, incluida la sintesis de ésteres acéticos
(Mohadesi y Rezaei, 2020). El 4cido acético es miscible tanto en agua como en
tolueno, dado que tiene un grupo polar (-COOH), y uno apolar (-CH3), en su
composicion molecular, logra crear puentes de hidrogeno con el agua y es soluble

en la mayoria de las sustancias organicas.

El agua es una molécula polar y el tolueno es una molécula apolar, por lo
tanto, estos tienen poca posibilidad de formar enlaces entre si, lo que trae como

consecuencia la miscibilidad parcial entre ellos.
2.4.1. Andlisis de riesgo por el uso de tolueno
El tolueno es un liquido incoloro transparente con un olor caracteristico.

Es menos denso que el agua, inmiscible en ella y sus vapores son mas densos

que el aire.

Tabla I. Descripcion de peligro para el tolueno
Seguridad 2
Inflamabilidad 3
Reactividad 0

Fuente: elaboracion propia.
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En comparacion con el éter dietilico que es categorizado como
extremadamente inflamable y que puede formar perdxidos explosivos, es una
ventaja por temas de bioseguridad, por lo tanto, utilizar tolueno como solvente es

la mejor opcion.

Tabla Il. Descripcion de peligro para el éter dietilico
Seguridad
Inflamabilidad 4
Reactividad

Fuente: elaboracion propia.

o Indicaciones de peligro

o Liquido y vapores muy inflamables, la inhalacion de vapores puede
provocar somnolencia y vértigo.
o Puede ser mortal en caso de ingestion y penetracion en las vias

respiratorias.

o Irrita la piel.

o Provoca irritacion cutanea.

o Puede provocar somnolencia o vértigo.

o Puede provocar dafios en los Organos tras exposiciones

prolongadas o repetidas.

o Consejos de prudencia

o Mantener alejado del calor, de superficies calientes, de chispas, de
llamas abiertas y de cualquier otra fuente de ignicion.
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Equipo de proteccidn respiratoria: utilizar equipo de respiracion con
filtro de tipo N95, R100.

Equipo de proteccion ocular: gafas de seguridad para quimicos a
prueba de polvo.

Equipo de proteccion dérmica: use ropa protectora impermeable,
incluyendo botas, guantes, bata de laboratorio, delantal o0 monos,
segun proceda, para evitar el contacto de la piel.

Agentes extintores: use cantidades considerables de agua, polvo
guimico o COz2.

Medida en contra de vertido: usar agua en forma de rocio para
reducir los vapores.

Métodos y materiales para la contencion y limpieza de vertidos:

absorber con material inerte como arena o tierra.

La Agencia Internacional para la Investigacion del Cancer External (IARC),

determind que el tolueno no es clasificable en cuanto a carcinogenicidad en seres

humanos.

2.4.2. Propiedades deseables de los solventes

Las propiedades de un disolvente potencial se deben considerar antes de

su utilizacion en un proceso de extraccion liquido-liquido.

2.4.2.1. Selectividad

La efectividad del disolvente B para separar los componentes de una

solucién de Ay C, se mide comparando la relacién entre C y A en la fase rica en

B con esa relacion en la fase rica en A en el equilibrio (Treybal, 2000).
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2.4.2.2. Solubilidad mutua

La baja solubilidad mutua del contacto liquido-liquido entre las fases de
alimentacion y solvente son deseables porque reduce la separacion para eliminar
solventes del extracto y refinado. Baja solubilidad del disolvente de extraccion en
la fase de refinado a menudo resulta en una alta volatilidad relativa para eliminar
el solvente residual en un separador de refinado, lo que permite la
desolventizacion de bajo costo del refinado (Perry, 2008).

24.23. Recuperabilidad

La recuperacion se hace mediante otra de las operaciones unitarias, como
lo es la destilacion. Si se va a utilizar la destilacion, el disolvente no debe formar
un azeodtropo con el soluto extraido; las mezclas deben tener una volatilidad

relativa, mayor para que la recuperacion no sea cara.

Treybal (2000) indica que:

La sustancia en el extracto ya sea disolvente o soluto, que esta presente
en la menor cantidad, debe ser la mas volatil, con el fin de reducir los
costos de calor. Si el disolvente se debe volatilizar, su calor latente de

vaporizacién debe ser pequefio (p. 542).
2.4.2.4. Diferencia de densidad
Es necesaria una diferencia en las densidades de las fases liquidas

saturadas, tanto para la operacion con equipo por etapas como de contacto

continuo. Cuanto mayor sea la diferencia tanto mejor (Treybal, 2000).
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Por lo general una diferencia de densidad entre el solvente y las fases de
alimentacion del orden de 0.1 a 0.3 g /mL es deseable. Un valor demasiado bajo
hace que el equilibrio liquido-liquido sea lento o deficiente en la separacion de
fases y puede requerir el uso de una centrifuga. Un valor que es demasiado alto
hace que sea dificil construir una poblacién de gotas dispersas de densidad para

una buena transferencia de masa (Perry, 2008).

2.4.2.5. Tension superficial

Rydberg (2004) indica que:

Los estudios de la tension superficial de los componentes del sistema
ternario son particularmente importantes porque pueden proporcionar
Informacién til sobre la concentracion interfacial del extractante. La
naturaleza hidrofébica-hidrofilica simultdnea de la extraccion de reactivos
tiene el resultado efecto de maximizar la afinidad del reactivo por la zona
interfacial (p. 224).

2.4.2.6. Viscosidad

Se prefiere baja viscosidad ya que una mayor viscosidad no permite una
buena transferencia de. Una temperatura elevada donde la viscosidad es
significativamente menor promueve un rendimiento mayor de transferencia de
masa. La baja viscosidad a temperatura ambiente también facilita transferencia

de solvente del almacenamiento al equipo de proceso (Perry, 2008).
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24.2.7. Usos multiples

Es deseable usar como disolvente de extraccién un material que puede
servir para varios propositos en la planta de produccion que se maneje. Esto evita
el costo de almacenar y manejar multiples solventes. Eso puede ser posible usar
un solo solvente para diferentes procesos de extraccion practicados en la misma
instalacién, ya sea en diferente equipo operado al mismo tiempo o usando el

mismo equipo en una serie de campanas de productos (Perry, 2008).

24.28. Higiene industrial

Disolventes con baja toxicidad son deseables. La tasa de absorcion reduce
el potencial de lesiones por exposicion aguda. Se debe realizar una revision
exhaustiva de la literatura médica. para determinar problemas de toxicidad
cronica. Medidas necesarias para evitar la inseguridad (Perry, 2008).

2429 Econdmico

El solvente debe estar facilmente disponible a un costo razonable. Las
consideraciones incluyen el costo de llenado inicial, el costo de inversion
asociado con el mantenimiento de un inventario solvente en la planta

(particularmente cuando se usan extractores caros), entre otros. (Perry, 2008).

2.5. Torres de extraccion liquido- liguido

Las torres de extraccion se pueden subdividir segun el método utilizado
para promover contacto entre las fases: empaquetadas, aspersoras, placas,
columnas agitadas mecénicamente. También se utilizan varios tipos de

extractores centrifugos patentados (Coulson, 2005).
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Los siguientes factores deben tenerse en cuenta al seleccionar un

extractor para una aplicacion particular:

o El nimero de etapas requeridas

° Los rendimientos

° Las caracteristicas de asentamiento de las fases
2.5.1. Torre de rociado

Perry (2008) indica que “la torre de rociado es uno de los tipos de equipos
mas simples y antiguos utilizados para contactar dos fases liquidas en el flujo a

contracorriente” (p.15-69).

Esta torre de extraccion consiste en un recipiente vacio con un suministro
en los extremos para introducir y separar los liquidos. Como el recipiente esta
vacio, el liquido se puede mover con libertad, y estas torres son las que peor se
adecuan al mezclado axial, con ellas es dificil obtener mucho mas del equivalente
a una sola etapa. No se recomienda su uso. Se han utilizado mamparas
horizontales para reducir el mezclado axial, pero apenas se consigue una minima
mejoria (Treybal, 2000).

Coulson (2005) afirma que “la eficiencia de una torre de rociado sera baja,
particularmente con columnas de gran diametro, debido a la mezcla inversa. La
eficiencia de la columna de rociado basica y vacia se puede mejorar instalando

placas o empaquetaduras” (p. 623).
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2.5.2. Torres empacadas

El empaque se utiliza en una torre de extraccion para reducir la mezcla
axial. EI empaque también afecta el area interfacial y la transferencia de masa a
través de suimpacto en el recorrido y la ruta de flujo de las gotas dispersas (Perry,
2008).

El espacio vacio en el empaque esta lleno con la fase pesada, que fluye
en forma descendente. El resto del espacio vacio esta lleno con gotas de la fase
ligera, formadas en el distribuidor inferior, que ascienden a de la fase pesada y
coalescen en la parte superior en una sola capa; forman asi una interfase
(Treybal, 2000).

2.6. Tipos de empaque

Los requisitos principales de un empaque son:

o Proporcionar un area de superficie grande
o Tiene una estructura abierta
o Promueva la distribucion uniforme del liquido en la superficie de empaque

Se han desarrollado muchos tipos y formas diferentes de empaque para

satisfacer estos requisitos. Se pueden dividir en dos grandes clases:

o Empaques con una geometria regular: como anillos apilados, rejillas y

empaques estructurados patentados.

o Empaques aleatorios: anillos, monturas y formas patentadas, que se

vierten en la columna y toma un arreglo aleatorio.
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La figura 8 muestra los distintos empaques, en los que se puede

mencionar:

o) Anillos Rasching

o Anillos Pall

o Sillin de ceramica Berl

o Sillin ceramico Intalox

o Anillo de metal Pall

o Sillin de pléastico super Intalox

Figura 8. Tipos de empaque

Fuente: Sinnott. (2005). Chemical Engineering Desing. p. 590.
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2.7. Torre de extraccion agitada York-Scheibel

La columna de extraccion York-Scheibel es una columna de extraccion
agitada que consta de una zona de mezcla que contiene un tipo de turbina de
alabes planos agitados y una zona de calma que contiene una malla de alambre
o estructurado embalaje. La primera columna Scheibel se disefid con siete
mezcladores-decantadores, se utilizd a gran escala industrial en 1946. El disefio
de esta columna requiere la determinacion de las dimensiones principales,
incluido el didmetro, la altura total, altura del empaque, entre otros (Mehdi

Asadollahzadeh et al., 2020).

Figura 9. Diagrama esquematico de latorre de extraccion agitada
York-Scheibel

AVUTAL AL AV TAY LAY AL A LAY TAY. AN B

AN R RN A N A 7 ZaR 7 A

phase

Fuente: Houshyar, Torab-Mostaedi y Mousavi. (2017). Prediction of dispersed phase holdup in
scheibel extraction columns by a new correlation. Consultado el 22 de febrero de 2021.
Recuperado de https://www.academia.edu/37824240/Prediction_of _Dispersed_

Phase_Holdup_in_Scheibel_Extraction_Columns_by a_ New_Correlation.
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El primer disefio de la torre de Scheibel (1958) consistié en una serie de
secciones empaquetadas de malla de alambre tejido colocadas dentro de una
columna vertical, con un impulsor ubicado en el centro entre cada seccion y sin

deflectores.

La segunda patente de Estados Unidos numero 2.850.362, agregd
particiones planas o deflectores a los extremos de cada seccidon empaquetada, y
los impulsores estaban rodeados de deflectores estacionarios para dirigir el flujo
de gotas descargadas desde las puntas del impulsor. La nueva disposicién
desconcertante mejor6 la eficiencia, permitiendo el disefio de columnas de mayor
diametro con menos potencia de entrada y menor altura por etapa teérica (Perry,
2008).

Al aumentar el didametro de la columna, el agitador se incrementa para
mantener la eficiencia de la mezcla. El area de la seccion transversal de cada
etapa de flujo también aumenta. El aumento en el tamafio de cada etapa de flujo
dentro de cada seccion de mezcla requiere un aumento correspondiente en la
altura de mezcla. La separacion entre las fases liquidas debe comenzar a ocurrir

a medida que los liquidos pasan de una seccion a otra (Scheibel,1958).
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Figura 10. Torre de extraccion agitada York-Scheibel de la patente de
Estados Unidos numero 2.850.362

Fuente: Scheibel. (1958). Liquid-liquid extraction column having rotatable pumping impeller

assewbles.

Un tercer disefio de Scheibel (patente de Estados Unidos nuamero
3.389.970), elimin6é el empaque de malla de alambre y suspendio el uso de

deflectores e impulsores envueltos.

Las secciones empaquetadas fueron reemplazadas por secciones
agitadas. Este disefio fue desarrollado porque las secciones empaquetadas de
malla de alambre eran propensas a ensuciarse y dificil de limpiar. Un extractor
Scheibel de este tipo es muy adecuado para manipular mezclas con alta tension
interfacial y poder ser disefiado con una gran cantidad de etapas.

No es adecuado para sistemas que tienden a emulsionarse facilmente

debido a la alta velocidad de corte generada por un impulsor rotativo.
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Figura 11. Torre de extraccion agitada York-Scheibel de la patente de
Estados Unidos numero 3.389.970

June 25, 1968
d E. G. SCHEIBEL 3,3
LIQUID-LIQUID EXTRACTION COLUMN HAVING BOTATABLE 89,970
FPUNFING IMPELLER ASSEMBLIES

Filed Feb. 15, 1967 2 Sheets-Sheat 1

Fuente: Scheibel. (1958). Liquid-liquid extraction column having rotatable pumping impeller

assewbles.

La columna Scheibel demostrd ser uno de los extractores mas eficientes
en términos de altura de una etapa tedrica; esto lo hace muy adecuado para
aplicaciones que requieren una gran cantidad de etapas o estan ubicadas en

interiores con altura libre (Asadollahzadeh et al., 2020).

La alimentacion o fase pesada ingresa por la parte superior de la torre de
extraccion York-Scheibel y el solvente de proceso ingresa por la parte inferior de
la torre en contracorriente con la alimentacion, por su densidad se considera la
fase pesada. Se obtienen dos productos; el refinado que constituye la fase rica
en disolvente y el extracto que constituye la fase rica en soluto y en solvente de

proceso.
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Las fases acuosa y organica son almacenadas en los respectivos tanques
de suministro y bombeados en la columna cuando sea necesario (en el caso de
la torre de extraccion del Laboratorio de Operaciones Unitarias, los tanques de
suministro estan colocados en la parte superior de la torre). Un rotametro es
utilizado para ajustar el flujo de la fase pesada y otro para la fase ligera y, a su

vez, un rotor para ajustar las velocidades de las fases pesaday ligera.

Esto se ilustra de una mejor manera en la figura 11, y se diagraman todas
las entrada y salidas del extractor liquido, la fase pesada o solvente de proceso,

la fase ligera o alimentacion, el refinado y el extracto respectivamente.

Figura 12. Diagrama de equipo de extraccion liquido-liquido utilizando
latorre de extraccion York-Scheibel del Laboratorio de

Operaciones Unitarias T-5

EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO
EN UNA TORRE AGITADA YORK-SCHEIBEL

cODIGO DESCRIPCION

c-002 Valvula

C-001
Valvula

Valvula
Motar
Rotametro
Rotametro

Tanque cerrado

Tanque cerrado
Tanque abierto

Tanque abierto

Extractor York-Scheibel

Energia eléctrica
Fase pesada

Fase liviana
Extracto

TZZ00TDEssS
S0 Q 00 oo & oo o
0O 2 O 0 0 & 0 o 0 o O
B E QRO PERPE AR GRPRE

Refinado

T-003 T-004

Fuente: elaboracion propia, realizado con LibreOffice Draw, 2018.
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2.7.1. Curva de solubilidad de extracto y refinado para

extraccion de varias etapas a contracorriente

Las corrientes de la fase pesada o solvente de proceso (S) y ligera o

alimentacion (F) fluyen en contracorriente, por lo tanto, el extracto y refinado
fluyen de etapa en etapa y proporcionan dos productos finales, el refinado RNp,

y el extracto E;. Este tipo de operacién requiere menos etapas para una cantidad

dada de disolvente y se muestra en la figura 12.

Figura 13. Esquema de extraccion a contracorriente en varias etapas

Alimentacién £

Extracto £
final Iz

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa.
Balance de masa para la etapa 1:

F+E2=R1+E1
F—E; =R; - E; 1)

2.7.2. Método de Hunter Nash
El tratamiento grafico se desarrolla en la figura 13 sobre coordenadas

rectangulares. La construccion del triangulo equilatero es idéntica al de

coordenadas rectangulares. Un balance total de materia es:
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F+S=Ry+E =M 2)
Donde:
F= flujo masico de la alimentacion

S= flujo masico del solvente de proceso

M= flujo de mezcla

El punto M puede ubicarse sobre la linea FS a través de un balance para

la sustancia C (soluto).

Fxp + Sys = E, Y; + Ry X, = Mgy (3)
X = Fxg + Sys 4)
M F+S

Durante todo el analisis, a menos que se especifique lo contrario, X e Y se
referiran a las concentraciones del soluto expresada como fracciones mol en el

refinado y el extracto, respectivamente (Treybal. 1980).

La ecuacion 2 indica que M debe caer sobre la linea R,E;, reordenando
la ecuacion 2:
Ry—S=F—E=P (5)

En donde P, es el flujo neto saliente en la ultima etapa N,,.

La construccion gréfica de la curva se muestra en la figura 12. Utilizando
el método de Hunter Nash (Treybal, 1963). Se establece ubicando los puntos
F,S,M, R, E; y AR, unalinea de union desde E; proporciona R; puesto que tanto

el refinado como el extracto estan en equilibrio en la primera etapa ideal. Una
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linea desde AR a través de R, , proporciona cuando se extiende E, ; una linea de
union desde E, proporciona R, entre otros. El valor minimo posible de X, , es
el dado por el final rico en A de una linea de unién, que cuando se extiende pasa

através de S.

Figura 14. Extraccidon a contracorriente en varias etapas con el método
gréfico de Hunter Nash

Ag

Ay -1

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa.

Si una linea desde el punto AR coincidiera con una linea de union, se
requeriria un namero infinito de etapas para alcanzar esta condicion. La cantidad
maxima de disolvente para que ocurra esto, corresponde a la minima relacion

disolvente/alimentacion que se puede utilizar para los productos especificados.
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2.7.3. Potencia por etapa

Para determinar la potencia por etapa de mezcla, Scheibel descubrié que

la entrada de energia puede correlacionarse con:

P = 1.85pw3Di® (6)

Donde P es la entrada de potencia por etapa de mezcla, Di es el diametro
del impulsor, p es la densidad media del liquido, y w es la velocidad del impulsor

(revoluciones por segundo), (Perry, 2008).

Con esta correlacion es posible obtener la cantidad de energia por unidad
de tiempo necesaria para llevar a cabo la extraccion liquido- liquido de un sistema
de componentes especificos y determinar el costo que se requiere en el proceso

de estudio.

2.7.4. Altura tedrica de la torre de extraccion

Puesto que es diferencial el cambio de concentracion con la altura de
cualquiera de los liquidos al pasar a través de la torre de extraccion, la altura de
la torre se expresa no en funcion de las etapas o pasos, sino en funcion de las

unidades de transferencia (Treybal, 1980).

Para el caso de absorcion de gases, en donde el refinado (que
corresponde al gas en la absorcion de gases), se tienen los siguientes homaologos
de las ecuaciones, para el calculo de la altura y el nimero de unidades de

transferencia, en este caso del refinado, seran los siguientes:
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Xl dx 1 1 - xZ
| ! ®

x, X=X 2 1-x
Donde:

= concentracion de soluto en la interfase
Fr; Ky = coeficientes de transferencia para la fase de refinado
H.r= altura de la unidad de transferencia del refinado
Nz = numero de las unidades de transferencia del refinado

Rr= flujo de refinado por unidad de superficie

Si ademas se aplica el equivalente de la Ley de Henry, de forma que la
curva de distribucién en el equilibrio sea una linea recta que pase a través del
origen (m= y; , m= xl = const), se obtiene, con un procedimiento similar al que
se utilizé previamente en el caso de la absorcion de gases, en el cual el nimero
de unidad de transferencia global para el refinado y extracto estan determinadas

de la siguiente manera:

g () RYR

xz_yﬁZ mE
Mion = —22 " ©)
E
(. o
tOE = 1-mE/R

En donde x* es la concentracion en equilibrio con y y y* con la
concentracion en equilibrio con x y la concentracion x;y x, son las

concentraciones en equilibrio por etapa para refinado y y; y y, para extracto.
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Generalmente, es necesario trabajar con coeficientes globales y unidades

de transferencia globales de altura de unidad de transferencia, que son los

siguientes:
Z = Hior * Nyor=Htog * Niog (11)
Hoop = T 12
R = (12)
Hop = —T 13
08 = 72 (13)
Donde:

H,or= altura de unidad de transferencia global para refinado
H,og = altura de unidad de transferencia global para extracto
N;or = NUmero de unidad de transferencia global para refinado
N.or = nUmero de unidad de transferencia global para extracto
Z = altura tedrica de la torre de extraccion York-Scheibel (m)

Rt = flujo masico de refinado al atravesar la columna en funcién del area
kg

transversal de la torre (E)

Er = flujo mésico de extracto al atravesar la columna en funcién del area

k;
transversal de la torre (m_zgs)
, . . m?
a = area interfacial (=)
m
- - . k
Kog = coeficiente global de transferencia en el extracto (m—i)

Kor = Coeficiente global de transferencia en el refinado (mk—zgs)

Para calcular el coeficiente global de transferencia se tomara en cuenta la
altura efectiva de la torre de extraccion que viene dada por la ecuacion 14
(Martinez y Rus, 2004).
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h =
KOR*a

Rt fY’E dy Er YEe1,4c
* = *
vs Yeq—Y Korxa ACIm
(14)
Donde:

AC1 — AC2

AC1
In (m)

AClm =

Donde:

h = altura efectiva de la torre de extraccion York-Scheibel
Yr1 4c= fraccion masica de soluto en la etapa 1 del extracto
AClm = concentracion en fraccion peso logaritmica media
AC1 = Xgr, Ac

AC?2 =Xr, ac-YE1, AC

2.7.5. Método de McCabe-Thiele para determinar eficiencia por

etapa

El método consiste en la concentracion de soluto en las fases de extracto
y de refinado, y el diagrama no muestra la concentracion del diluyente en el
extracto ni la concentracion de disolvente en el refinado, seguidamente estos
componentes menores de ambas fases se tienen en cuenta al determinar el flujo

total de extracto y refinado, lo que afecta a la posicion de la linea de operacion.

Para aplicar el método de McCabe-Thiele a extraccion liquido- liquido, los
datos de equilibrio se representan por medio de una grafica, donde la fraccion
masica de soluto en el extracto se representa como ordenada, y la fraccion

masica de soluto en la fase de refinado se representa como abscisa. Para un
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sistema de tipo 1, la linea de equilibrio termina para composiciones iguales en el

punto critico.

La linea de operacion para el diagrama de extraccion expresa la relacion
entre la concentracién que sale de una etapa determinada en la fase del refinado

y en la etapa siguiente.

Los puntos extremos de la linea de operacion estan generalmente
determinados por un balance global de materia, teniendo en cuenta los datos del
equilibrio ternario. Debido a que disminuye la fase de refinado y aumenta la fase
de extracto a medida que pasan a través de la columna, la linea de operacion es

curva.

El nimero de etapas ideales se determina entonces trazando escalones
en la forma habitual. Se divide el nimero de etapas trazadas sobre las ideales
para determinar la eficiencia. Se supone la fraccion extraida o la composicion del

extracto y se construye la linea de la curva de equilibrio (McCabe,1998).

Figura 15. Método de McCabe-Thiele para determinar la eficiencia de la

torre de extraccion

Curva de
4 equilibri
N

Curva oe
Ysarf- = operacién

/

ss

Fuente: Treybal. (2000). Operaciones de transferencia de masa.
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La curva de operacion se graficara de la siguiente manera, trazando las
siguientes coordenadas como lo muestra la figura 14: (Xnd, Ys), (Xs, YS+1) Y (XF,
Y1).

Donde:

Xn = composicién en peso respecto al soluto del refinado de la ultima
etapa.

Ys = composicion en peso respecto al soluto en el solvente de proceso.
Xs=composicion en peso respecto al soluto en la corriente de refinado en
la etapa S.

Ys+1 = COMposicion en peso respecto al soluto en la corriente de extracto
en la etapa S+1.

Xg = composicién en peso respecto al soluto en la alimentacion.

Y1= composicion en peso respecto al soluto en el extracto de la primera

etapa.

a7
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3. METODOLOGIA

3.1. Variables

Es necesario definir las variables presentes independientes vy

dependientes.

Tabla IlI. Variables independientes presentes en la experimentacién
Variable Simbolo Unidades
Composicion en g ( masa de acido acético)
XF,AC . .
peso de soluto g (masa de la mezcla binaria)
Composicion en 5 g( masa de tolueno)
peso de solvente s g(masa de la mezcla binaria)
Velocidad de
o W Rpm
agitacion
Flujo masico de la . g
alimentacién s
Flujo masico del s g
solvente de proceso S

Tiempo de toma de

muestra

Fuente: elaboracidn propia.
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Tabla IV. Variables dependientes presentes en la experimentacion

Variable Simbolo Unidades
Flujo masico del e g

extracto §
Flujo masico del R kg

refinado S

Porcentaje de
g (masa de soluto en el extracto)

recuperacion de %R % . —
g (masa de soluto en la alimentacidi
soluto

&

Densidad p mL

Potencia P W

Fuente: elaboracion propia.
3.2. Delimitacion del campo de estudio

La calificacion de disefio, operacion y desempefio del sistema ternario en
equilibrio liquido- liquido se realiz6 en la torre de extraccion agitada York-
Scheibel, ubicada en el laboratorio de Operaciones Unitarias de la Escuela de
Ingenieria quimica de la Universidad de San Carlos de Guatemala y la
elaboracion de la curva binodal se realizé en el laboratorio de fisicoquimica
ubicado en el edificio T-5 de la Escuela de Ingenieria Quimica de la Universidad
San Carlos de Guatemala.
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3.3. Recursos humanos disponibles

El personal involucrado en la ejecucion, elaboracion, supervision y revision

del estudio son:

o Investigador: Heidy Judith Mayorga Leo6n

o Asesorado por: Ingeniero Quimico, Jorge Emilio Godinez Lemus,
colegiado No.874.

3.4. Recursos materiales disponibles

Segun la metodologia experimental propuesta, se utilizaran los siguientes

equipos y materiales.

3.4.1. Reactivos
. Tolueno
o Agua desmineralizada
. Acido acético
. Hidréxido de sodio
3.4.2. Instrumentos de medicion
. Balanza analitica
. Crondmetro
o Termometro digital
. Cinta métrica
° Vernier
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3.4.3. Equipo

Torre de extraccion agitada York-Scheibel

3.4.4. Material de laboratorio

Piseta de polietileno
Soporte universal

Pinza metalica para bureta

3.4.5. Cristaleria

Erlenmeyer de 50 mL

Pipeta seroldgica de 10 mL

Bureta de 50 mL

Beaker tipo pirex de 50, 250 y 1000 mL
Probeta de 10 mL

3.4.6. Equipo de proteccién personal

Botas de seguridad
Bata

Guantes de neopreno
Guantes de latex
Mascarilla quimica

Lentes de proteccion
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3.5. Técnica cualitativa o cuantitativa

Esta investigacion tiene un enfoque mixto. La técnica cuantitativa se
utilizara para la recoleccion de datos y aceptar/rechazar las hipétesis planteadas
con base en la medicibn numérica de todas las pruebas realizadas al flujo de
alimentacion, solvente de proceso, extracto y refinado. Se aplicara el analisis
matematico y balances de masa para determinar el porcentaje de recuperacion
de soluto en el extracto, la altura tedrica de la torre, eficiencia de la torre de
extraccién y potencia requerida por corrida. Por otro lado, tiene un enfoque
cualitativo debido a que se espera que el comportamiento del sistema ternario
sea del tipo | en el diagrama en coordenadas triangulares, de esta manera, poder
graficar las composiciones porcentuales de refinado por el método de Hunter-
Nash (mezcla de tolueno y acido acético en menor proporcién) y extracto (mezcla

de agua y acido acético en mayor proporcion).

3.6. Recoleccion y ordenamiento de datos

Para evaluar el equilibrio liquido-liquido del sistema tolueno-agua-acido
acético a temperatura ambiente es imprescindible analizar los dos productos
obtenidos de la torre de extraccion, el refinado y el extracto, estas soluciones
seran sujetas a un analisis de balances de masas y utilizando el método de
Hunter-Nash para elaborar la curva binodal para las etapas en equilibrio tanto de
extracto como refinado, a su vez, observar el efecto del flujo masico del extracto
en la determinacion de la altura tedrica de la torre de extraccion y como la
velocidad de agitacion mecanica en el proceso de extraccion del soluto de interés

permite evaluar la eficiencia por etapa y la potencia requerida.
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3.6.1. Método para la elaboracion de la curva binodal de

solubilidad

Para determinar la curva de solubilidad se empleara el método discontinuo

para tomar este parametro como referencia:

o Preparar mezclas de agua y tolueno que contengan 5, 10, 15, 30, 60, 80,
90 y 95 % (v/v) de agua. El volumen total de cada mezcla debe ser de
10 mL, cada mezcla se colocara en un Erlenmeyer de 50 mL.

o Agitar las mezclas, se producira una turbidez, pero las dos fases se

vuelven a separar.

o Afadir con una bureta acido acético hasta que en la mezcla desaparezca
la turbidez.

o Anotar el volumen de &cido acético requerido en cada muestra.

o Construir la curva binodal con la composicion peso a peso de cada

componente en cada mezcla.

3.6.2. Determinar los puntos de refinado y extracto en la curva

de binodal por medio del método grafico de Hunter-Nash

o La torre de extraccion agitada York-Scheibel trabaja en contracorriente con
el flujo de la alimentacion y el solvente de proceso, para operar la columna,
es necesario realizar una curva de calibracion para cada rotametro, de

esta manera se determinara el flujo de operacion de cada mezcla.

o Para la experimentacion se prepararan soluciones de acido acético-
tolueno a diferentes composiciones porcentuales en peso, siendo estas
mezclas la alimentacion a la torre de extraccion, por otra parte, el solvente

de proceso extraera el soluto del tolueno a través de la columna de
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extraccion, facilitando la transferencia de masa el area abierta del
empague de malla de alambre en cada etapa de la columna hasta obtener
el extracto que saldra por la parte inferior de la torre y el refinado que saldra

por la parte superior de la torre.

o Operar la torre de extracciéon con un flujo méasico de alimentacion al 50 %
(p/p), de tolueno-acido acético y solvente de proceso agua con lectura de

medicidon de cada rotametro como se indica en la curva de calibracion.

o El tiempo de recoleccién de ambos subproductos (refinado y extracto), fue
de 1 minuto.
o Determinar los puntos de equilibrio para el refinado y extracto sobre la

curva de solubilidad por medio del método de grafico de Hunter-Nash, de
los pasos descritos en el marco tedérico en la seccién 2.7.2.

o Este método permite determinar las concentraciones en equilibrio para
cada etapa tanto para refinado como extracto, permitiendo de esta
manera, utilizar los datos obtenidos para analizar los demas objetivos de

esta investigacion.

3.6.3. Eficiencia por etapa, potencia, porcentaje de

recuperacion de acido acético y altura tedrica

En este estudio se evalla primordialmente la operacion de la torre de
extraccion respecto a el porcentaje de recuperacion de acido acético en el
extracto, la potencia y la eficiencia de la torre de extraccion en funcién de la

velocidad del impulsor o velocidad de agitacion.
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Por otra parte, se evalla el disefio de la torre en funcién del flujo del
extracto para determinar la altura de la torre tedrica y de acuerdo con un analisis
de error entre la altura tedrica y real de la torre, se podra determinar el flujo 6ptimo

de la alimentacion de la torre.

A continuacién, se presentan valores recomendados de las variables de

operacion en el experimento de investigaciones previas en articulos cientificos.

Tabla V. Magnitud y proporcién recomendada por utilizar en el

experimento de las variables independientes

Variable Magnitud/proporcion
Velocidad de agitacion (rpm) 80,100,120,140 y 160

Altura de rotdmetro para la alimentacion y solvente

. 20,40,60,80 y 100
de proceso (unidades)

0111 012! Ol3 !014 1015 l0161 017!
0,8y0,9

Fraccion masica de acido acético/tolueno

Fuente: Houshyar, Torab-Mostaedi y Mousavi. (2017). Prediction of dispersed phase holdup in
scheibel extraction columns by a new correlation. Consultado el 25 de febrero de 2021.
Recuperado de https://www.academia.edu/37824240/Prediction_of_Dispersed_

Phase_Holdup_in_Scheibel_Extraction_Columns_by a New_Correlation.

Las dimensiones de la torre de extraccién para poder llevar a cabo los

calculos respectivos se detallan en la tabla IV.
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Tabla VI. Dimensiones de la torre de extraccion York-Scheibe

Parte del equipo Dimensiones de la torre
Diametro interno de la columna (cm) 2.70
Diametro del impulsor (cm) 1.00
Altura efectiva de la columna (cm) 122
Etapas tedricas 11

Fuente: elaboracion propia.

3.7. Andlisis estadistico

El analisis estadistico es un método que ayuda a la interpretacion del

comportamiento de los datos.

Tabla ViII. Numero de tratamientos y repeticiones para la construccién

de la curva de equilibrio ternario liquido-liquido

Vac,lt Vac,z' Vac,3

Factores: NGmero de
Volumen de Vaca Vacs: Vace niveles: °
acido acético. Va7, Vacs
NUmero de tratamientos 8
NuUmero de repeticiones 3
Total, de unidades experimentales 24

Fuente: elaboracidn propia.
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Tabla VIIl.  Numero de tratamientos y repeticiones para el flujo de

refinado saliente de la torre de extraccién York-Scheibel

Factores:
Velocidad del NOmero de
_ R1, R2, R3, RaY Rs _ 5
impulsor (rpm) niveles:

NUmero de tratamientos

Numero de repeticiones

Total, de unidades experimentales 15

Fuente: elaboracion propia.

Tabla IX. Numero de tratamientos y repeticion para la altura tedrica de

la torre de extraccién

Factores: Nimero de
Volumen de 2 20 23, 24 Y Zs niveles: °
acido aceético.
Numero de tratamientos 5
Numero de repeticiones 3
Total, de unidades experimentales 15

Fuente: elaboracion propia.
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Tabla X. Numero de tratamientos y repeticion para la eficiencia de

McCabe Thiele por cada flujo masico de alimentacion

Factores: NUmero de

€1, €2, €3, €4, Y € S
Volumen de L €2, E3, €4, Y &5 niveles:

acido acético.

Numero de tratamientos

Numero de repeticiones

Total, de unidades experimentales 15

Fuente: elaboracion propia.

Tabla XI. Numero de tratamientos y repeticion para el porcentaje de

recuperacion de acido acético en el extracto

%RAc1, YRac2,

Factores: NUumero de
Volumen de ¥oRacs, Yorace Y niveles: >
acido acético. %RAcs
Numero de tratamientos 5
Numero de repeticiones 3
Total, de unidades experimentales 15

Fuente: elaboracion propia.
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Tabla XIlI. Numero de tratamientos y repeticiones para la evaluaciéon de

la velocidad del impulsor en la extraccién liquido-liquido

Factores: i

. Numero de

Velocidad del W1, Wy, W3, Wy, Ws . 5

_ niveles:

impulsor (rpm)
Numero de tratamientos 5
NuUmero de repeticiones 3

Total, de unidades experimentales 15

Fuente: elaboracién propia.

3.7.1. Media aritmética
La media aritmética de un conjunto de valores {x1, x2, ..., xi} de una

variable x viene determinada por la suma de dichos valores, dividida por el

namero de la muestra (n), representada matematicamente de la siguiente forma:
Liz1Xi (15)
Donde:
n: tamafio de la muestra.

3.7.2. Varianza

Es la media de las desviaciones (x) al cuadrado respecto a la media

aritmética (x) de una distribucion estadistica.
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(15)

3.7.3. Desviacidon estandar

La desviacion estandar es la raiz cuadrada positiva de la varianza.

§ =52 (16)
3.8. Plan de andlisis de los resultados

El analisis de los resultados se realizara utilizando métodos graficos, para
poder determinar el comportamiento del sistema ternario evaluado bajo
condiciones de operacion en un diagrama en coordenadas triangulares, el
comportamiento de la eficiencia de etapa, porcentaje de recuperacion de acido
acético y potencia en funcion de la velocidad de agitacion y por ultimo la altura

tedrica de la torre en funcién del flujo de alimentacién.
Los datos obtenidos se evaluaran mediante analisis de varianza (ANOVA)
al 95 % de nivel de confianza (supuestos: normalidad, varianza constante e
independencia) (Narenderan et al., 2019).
3.8.1. Anélisis de un disefio factorial
En el andlisis del disefio factorial se investigaran todas las combinaciones

posibles de los niveles de los factores, para examinar las interacciones entre ellos

por medio del programa estadistico InfoStat.
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El disefio factorial se puede denotar por 2% donde k es el nimero de
factores estudiados y el nimero la cantidad de niveles o variaciones del factor
(Narenderan et al.,, 2019). Con el aumento del numero de factores, hay un

aumento en el numero de experimentos.

3.8.2. ANOVA

Los analisis de la varianza (ANOVA por sus siglas en inglés, Analysis of
Varience), evaltuan la importancia de uno o mas factores al comparar las medias
de la variable de respuesta en los diferentes niveles de los factores. La hipétesis
nula establece que todas las medias de la poblacién (medias de los niveles de
los factores), son iguales mientras que la hipotesis alternativa establece que al

menos una es diferente.

3.8.3. Prueba F

En muchos casos es importante comparar las desviaciones estandar, es
decir, los errores aleatorios de dos conjuntos de datos. Esta comparacion, como,
puede tomar dos formas. Se puede pretender probar si el método A es mas
preciso que el método B (es decir, un contraste de una cola), o si los Métodos A

y B difieren en su precision (es decir, un contraste de dos colas).
Miller (2002) establece que “En la prueba F se considera la razén de dos
varianzas muestrales, es decir, la razon de los cuadrados de las desviaciones

estandar” (p. 15).

Para probar si es significativa la diferencia entre dos varianzas muestrales,

esto es, para probar Ho = a,%= a,? , se calcula el estadistico F:
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F=>= a7

Donde:

1y 2 se disponen en la ecuacién de modo que F sea siempre > 1.

El nUmero de grados de libertad del numerador y denominador son n1-1y
n2-2, respectivamente. El contraste supone que las poblaciones de donde se
extraen las muestras son normales.

Sila hipétesis nula es verdadera entonces la relacion de varianzas deberia
ser proxima a 1. Si el valor calculado de F supera un cierto valor critico entonces
se rechaza la hipotesis nula. Este valor critico ( F.) de F depende del tamafio de
las dos muestras, del nivel de significacién y del tipo de contraste realizado. Los
valores de F. para una probabilidad de 0.05 vienen dados en el anexo 1.

Por lo tanto:

Si F < F. : No existe variabilidad significativa

Si F > F,. : Siexiste variabilidad significativa

El analisis estadistico esta representado en el apéndice 8.

3.8.4. Programas para utilizar en el andlisis de datos

o Microsoft Excel 2016, a utilizar para la realizacion de los célculos, tablas y

analisis de varianza.
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Microsoft Word 2016, a utilizar para la agrupacion de la informacion grafica
e interpretacion de resultados.

InfoStat 2017, a utilizar para los andlisis estadisticos.

ProSim Ternary Diagram, a utilizar para la elaboracién de la curva de

equilibrio liquido-liquido.

LibreOffice Draw, a utilizar para elaborar el diagrama de equipo.

Mendeley, a utilizar para gestionar las referencias bibliogréaficas.
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4. RESULTADOS

A continuacién, se presenta una serie de figuras donde son propuesto los
resultados.

Figura 16. Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y
extracto en un diagrama en coordenadas triangulares para el
sistema tolueno-agua-acido acético utilizando el método
grafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacion de 0.22
g/s, flujo de solvente de 0.20 g/s y una velocidad de agitacion
constante de 80 rpm

Acipo ACOETICO
12
09 _;,\01
TOLUENO -‘l O‘.9 O‘.B 0.7 06 0‘.5 OT4 0.3 0T2

Fuente: elaboracion propia, realizado con ProSim Ternary Diagram 2020.
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Figura 17. Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y
extracto en un diagrama en coordenadas triangulares para el
sistema tolueno-agua-acido acético utilizando el método
grafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacion de 0.32
g/s, flujo de solvente de 0.29 g/s y una velocidad de agitacion

constante de 80 rpm

ACIDO ACETICO
0

N

Y 0AGUA

’\

TOLUENO ' 0.9 02

Fuente: elaboracidn propia, realizado con ProSim Ternary Diagram 2020.
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Figura 18. Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y
extracto en un diagrama en coordenadas triangulares para el
sistema tolueno-agua-acido acético utilizando el método
grafico de Hunter Nash con un flujo de alimentaciéon de 0.42
g/s, flujo de solvente de 0.34 g/s y unavelocidad de agitacion

constante de 80 rpm

ACIDO ACETICO

0
A

E8 ;
TOLUENO

0AGUA

Fuente: elaboracién propia, realizado con ProSim Ternary Diagram 2020
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Figura 19. Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y
extracto en un diagrama en coordenadas triangulares para el
sistema tolueno-agua-acido acético utilizando el método
grafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacion de 0.52
g/s, flujo de solvente de 0.41 g/s y una velocidad de agitacion

constante de 80 rpm

ACIDO ACETICO

0
TOLUENO

Fuente: elaboracion propia, realizado con ProSim Ternary Diagram 2020.
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Figura 20. Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y
extracto en un diagrama en coordenadas triangulares para el
sistema tolueno-agua-acido acético utilizando el método
grafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacion de 0.67
g/s, flujo de solvente de 0.49 g/s y una velocidad de agitacion

constante de 80 rpm

ACIDO ACETICO
140

SN

\ ; 4 R
R
(g e Y

v 0.8
N\
h

2 N
3/
R4,

o
TOLUENO

Fuente: elaboracidn propia, realizado con ProSim Ternary Diagram 2020.
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Figura 21. Comportamiento de la altura tedrica en funcion del flujo
masico de alimentacién de la torre de extraccién agitada
York-Scheibel

180,00
(0]
160,00
140,00
O
£ 120,00
N
o]
100,00
Q
80,00
o]
60,00
0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7
F(g/s)
Variable Variable Ecuacion R2
independiente dependiente
. - Altura tedrica de
Flujo masico de la torre de
. - s —_ *
allm?r}ga;uon extraccion York- Z= 2204?3?81 P+ 0.9966
9 Scheibel (m) '

Fuente: elaboracion propia, con base en tablas de apéndice 6, resultado 2.
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Figura 22. Comportamiento de la eficiencia de etapa de latorre de
extraccion agitada York-Scheibel a partir del método de

McCabe-Thiele en funcion del flujo de alimentacion

100 0
95
90
85
80
75

£(%)

70
65
60
55 | o

50
0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7

F(g/s)

Variable Variable

i6 2
independiente dependiente Ecuacion R

Flujo masico de Eficiencia de
alimentacion (g/s) etapa
(porcentaje)

€ =99,106*F +

33.748 0.9539

Fuente: elaboracidn propia, con base en el apéndice 4, y apéndice 7, resultado 3.
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Figura 23. Comportamiento del porcentaje de recuperacion de acido

acético en el extracto en funcion del flujo méasico de

alimentacion

100,00
o
99,50
o 99,00 5
<
o 0
> 98,50
98,00
o @]
97,50
0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7
F (g/s)
Variable Variable Ecuacion R2
independiente dependiente
. L . Porcentaje
Flujo masico de
de .
, . recuperacion %R, ac = 155,89*F° - 183,34*F2 +
alimentacion de acido 64.972%F + 91,607 0,9425
(g/s) -
acético (m)

Fuente: elaboracion propia, con base en el apéndice 7, resultado 4.
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Figura 24. Comportamiento de la potencia de mezcla de latorre de
extraccion agitada York-Scheibel en funcién de la velocidad
de agitacién
180000,00
160000,00
140000,00
120000,00
~100000,00
=
Q- 80000,00
60000,00
40000,00
20000,00 ¢
0,00
80 100 120 140 160 180
w (rpm)
Variable Variable Ecuacion R2
independiente dependiente
: Potencia de
Velocidad de o) 18 (w) P= 1822,5%w - 136243 0,0646

agitacion (rpm)

Fuente: elaboracion propia, con base en el apéndice 7, resultado 4.
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5. INTERPRETACION DE RESULTADOS

El disefio, operacion y desemperio del sistema ternario tolueno-agua-acido
acético utilizando una torre de extraccion agitada York-Scheibel, se estudia a
partir de los parametros operativos, es decir, flujo de alimentacién, flujo de

solvente de proceso y velocidad de agitacion.

La base de este estudio es trabajar sobre la curva de solubilidad en un
diagrama en coordenadas triangulares que muestra el equilibrio liquido-liquido
entre los tres componentes tal como se muestra en las figuras 15,16,17,18 y 19,
dando una curva tipo |, que comprueba la afinidad del acido acético al agua, luego
de realizar un andlisis de varianza con un nivel de significancia de 0.05 se
determind que las diferencias entre las medias del volumen de acido acético

afadido son estadisticamente significativas.

Para calificar el desempefio del sistema ternario, se analizan las lineas de
reparto de refinado y extracto que da lugar al nUmero de etapas tedricas para
alcanzar el equilibrio, esto se demuestra en las figuras 15,16,17,18 y 19, las
cuales demuestran el equilibrio de fases por cada etapa, el equilibrio global de
todas las corrientes de entrada, salida y como la corriente de extracto se va

enriqueciendo del soluto de interés.

De las figuras 15,16,17,18 y 19, se puede observar que el nimero de
etapas tedricas es mayor en funcion del flujo de alimentacién y de solvente, esto
permite definir que se desempefia mejor el sistema ternario cuando este trabaja
con un flujo de alimentacién de 0.42 g/s y un flujo de solvente de 0.34 g/s que es

cuando el nimero de etapas tedricas coincide con el disefio de la torre de
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extraccion, esto quiere decir que a menor flujo, el equilibrio liquido se puede
alcanzar utilizando una torre con 7 etapas y que a mayor flujo se necesitaria una
torre con 14 etapas para lograr la misma extraccion, lo cual no seria
econOmicamente viable. Posterior a realizar un analisis de varianza, con un nivel
de significancia de 0.05 se determin6 que las diferencias entre las medias del

flujo de refinado obtenido son estadisticamente significativas.

La calificacion de diseiio de la torre de extraccion York-Scheibel esta
basada en la altura tedrica, y en la figura 20, se puede observar una tendencia
ascendente en funcién del flujo de alimentacion de la torre, esto sucede porque
la altura de unidad de transferencia esta determinada por parametros fisicos tales
como el tamafo de las gotas, los patrones de flujo en la torre y el efecto del
empaque. Se obtiene un porcentaje de error entre la altura tedrica y real del 8 al
10 % cuando se manejan flujos en un rango operativo de 0.42-0.52 g/s, dado que
se trabajaron con las medias poblacionales las curvas de solubilidad de extracto
y refinado, a partir de este resultado se puede validar el analisis estadistico por
diferencias entre las medias de la altura teérica y el flujo méasico con una

desviacion estandar de 36.65 entre las medias.

La calificaciéon de operacion de la torre de extraccion York-Scheibel esta
basada en la eficiencia de etapa en funcion del flujo de alimentacién, en la figura
21, se muestra un comportamiento ascendente debido a que entre mayor flujo,
mayor es el numero de etapas ideales para lograr la separacién de la fase pesada
y la fase ligera, se puede observar que nuevamente al operar en un rango de
0.42 la eficiencia es mayor al 80 % y si se opera con un flujo de 0.67 se logra
alcanzar la maxima eficiencia. Es interesante poder obtener de esta manera, otra
alternativa para calcular el nUmero de etapas teéricas que se requieren para
efectuar la transferencia de masa desde la corriente de refinado hacia la del

extracto, por un lado, se tiene el uso del diagrama triangular y por el otro, un
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diagrama cartesiano donde la curva de equilibrio es semejante al diagrama de
solubilidad y la curva operativa es semejante al a la curva binodal compuesta por
las lineas de reparto de extracto y refinado. Las relaciones de equilibrio, que son
funciones complejas de las propiedades del sistema, se presentan
frecuentemente en estas formas graficas. Por otra parte, el analisis estadistico
demuestra que si existe diferencias significativas entre las medias de la eficiencia

con una desviacion de 17.54 entre las mismas.

La calificacion de operacidon también se puede analizar si se determina el
porcentaje de recuperacion del soluto de interés en la corriente de extraccion, en
la figura 22, se muestra un comportamiento ascendente desde 0.42 g/s, a medida
que el flujo de alimentacion y solvente en la torre aumentan, la composicién en
peso de soluto en el extracto si tiene un comportamiento ascendente pero cuando
se relaciona con el parametro de entrada se logra observar que Unicamente para
flujos mayores a 0.60 g/s se logra una separacién de los componentes mayor al
99.70 %. Por otra parte, el andlisis estadistico demuestra que si existe diferencias
significativas entre las medias del porcentaje de recuperacion con una desviacion

de 0.78 entre las mismas.

La velocidad de agitacion se mantuvo constante durante toda la
experimentacion, esto se realizé debido a que al tener variacion no solo en el flujo
de alimentacion sino que también en el flujo de solvente, se perderia el enfoque
de analizar los comportamientos de todos los parametros estudiados, es por ello
gue Unicamente se analizo utilizando la ecuacion de potencia especificamente
para una torre tipo York-Scheibel, en la figura 23, se ilustra el comportamiento de
la potencia en funcion de la velocidad de agitacién, la cual tiene un
comportamiento ascendente exponencial, con un minimo de energia de
20,940.32 W a 80 rpm y alcanzando una demanda de energia de 167,522.55 W

a 160 rpm, esto permite establecer que si el flujo de alimentacién solo hubiera

77



estado compuesto por agua, dado que la densidad es menor que la densidad
media entre agua-acido acético, el consumo de energia hubiera sido 3 % menor.
Por otro lado, el andlisis estadistico demuestra que si existe diferencias
significativas entre las medias de la potencia de entrada con una desviacion de

58,678.39 entre las mismas.
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CONCLUSIONES

La torre de extraccién York-Scheibel debe de operar con un flujo masico
de alimentacion de 0.42g/s y un flujo méasico de solvente de 0.34 g/s para
lograr la transferencia de masa de la corriente de refinado hacia la
corriente de extracto, datos operativos obtenidos para 11 etapas teoricas

por medio del método de Hunter Nash.

Se estimO un porcentaje de error del 9 % entre la altura tedrica y real
cuando la torre de extraccion operd con un flujo masico de alimentacion

en un rango de 0.42-0.52 g/s.

La eficiencia de etapa de la torre de extraccion agitada York-Scheibel a
partir del método de McCabe-Thiele es mayor al 80 % cuando opera a
partir de un flujo masico de alimentacion de 0.42 g/s, alcanzando la

maxima eficiencia con un flujo de alimentacién de 0.67 g/s.

El método de McCabe-Thiele difiere un 22 % del método de Hunter Nash

para un rango de 0.42g/s especificamente.
El porcentaje de recuperacion de acido acético en el extracto fue mayor
cuando la torre de extraccion operé con un flujo de alimentacion de 0.67

g/s y un flujo de solvente de 0.49 g/s.

Si el flujo de alimentacion de la torre de extraccion hubiera sido

Gnicamente agua, el consumo de potencia hubiera sido un 3 % menor.
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RECOMENDACIONES

Realizar mezclas iniciales de agua y tolueno menores al 5 % v/v y mayores
al 95 % v/v para tener mas lineas de reparto en la zona mas baja de la
curva binodal de solubilidad experimental y de esta manera, tener una
zona mas amplia para las lineas de interpolacién y terminar el método de
Hunter Nash al llegar a una composicién menor de Rn y no cuando las

lineas de interpolacion terminen como lo fue en esta experimentacion.

Evaluar el disefio, operacion y desempefio del sistema ternario tolueno-
agua-acido acético si el flujo de alimentacion es tolueno-acido acético y el

solvente de proceso es agua.

Variar la velocidad de agitacion manteniendo el flujo de alimentacion
constante y determinar el porcentaje de recuperaciéon de acido acético, la

altura tedrica, la eficiencia global y el nUmero de etapas ideales.
Calificar el disefio de la torre de extraccion York-Scheibel al evaluar si

existe mayor transferencia de masa al usar un empaque diferente a la de

malla metalica, una opcién podria ser utilizar empaque tipo Anillos Pall.
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APENDICES

Apéndice 1. Requisitos académicos

ler. paso 2do. paso 3er. paso 4o paso. 5to. paso 6to. paso 7mo. paso 8vo. paso
Carrera Area Tema genérico es;:;;w Especificacion Pr:;:l:;n;a Hipatesis Temario tentativo
hinalisis Metados
imica — anliticos —  Volumetria
0 _’ Cuantitativo ) Resumen
Introduccion
Antecedentes
Transferencia Fundamentos de Difusién Extraer 3cido Justficacion
deMasa ) transferenciade —H — acético del Bisten Determinacion del
(1Q-4) masa molecular tolueno por variaciones problema
significativas Hipatesis
Transferencia de C so\vren:ti‘:::a en il
antacto " ; i
o Miaenboes | )| e ) Extraccion wna forre de eficiencia, 1 Extraccion
Licendiatura en L ntertacia fquido-iquido |\ " porcentaje de liquido-liguido
Ineenieria Operaciones te Contacto Tiquido-fiuido ) exdracdon W O |
g TN o . . recuperacion de 2Coordenadas
Quimica Unitarias Continuo (1Q-5) agitada bajo N ;
- acido acético y triangulares
condiciones de X
operciiopaa potencia en 3Torre de extraccion
funcion dela York-Scheibel
Balance de Masa | L Badance de ras det I
b . Frocesos nreaccen || eteminer s velocidad de
y Energia (1Q-1) distribucion del e .
equilibrio fiquido agitacion. Objetivas
a 1 Marco metodologico
Presupuesto
Equilibrio de Eilbrio Dizgramas en Referencias
) Fsicoquimica —H fses N  temaio N coordenadas Apendice
Tiquido-liquido triangtlares
Ciencias basicas - .
v W Estadstia ) Btadfsnlca Metufiloﬁ de | )
. descriptiva analisis
complementarias

Fuente: elaboracion propia, realizado con LibreOffice Draw 2008.
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Apéndice 2. Diagrama de Ishikawa
)  ommm—
. Proceso de Naturaleza
Variables extraccion del sisterna
N/ \ /
\ \ Vo exactr
; \ \ edio extractor \
Velocidad de \\\ Torre con relleno), \
ol 4 .\'\ \ Solvente
\\ . \-\\ Multietapa Agua\\-\
Composicidn de \ Opergmon — _\\
alimentacién \\g\ continua \\,\\ \\_\\ Tolueno
\ \ Adi Soluto \
Fuo \ \ Agitada \
alimentacién \\'\\” Contracorrientg\\\ Acido \\..\\
\ — acético \
"l‘ .";' :,I =
Presidn atmosférica/ Tiempo Columnade  /
a760mmHg / / vidrio
— 7 Volumen / /
Planta piloto /
Temperatura  / Paso / —_—
ambiente, / —,/ Empaques de / Agitador con
q 0
referencia 25°C Volumen // alambre  A4——aspas-
/ ] /
Condiciones “ ' ' | | .
) © ‘ ‘ Monitoreo refinado ‘ ‘ Equipo
€ operacion y extracto

Fuente: elaboracion propia.
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Apéndice 3. Curva de equilibrio ternario liquido-liquido en un diagrama en
coordenadas triangulares del sistema tolueno-agua-acido

acético

ACIDO ACETICO

1/0\
05 01

0.3 02

o7 03

0.4 08

A JAVAN

0 =
TOLUENO ! 0.8 0.8 07 (X 05 0.4 0.3 02 04 o AGUA

Fuente: elaboracion propia, realizado con ProSim Ternary Diagram 2020.
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Apéndice 4. Curvas de equilibrio

o Curvas de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y extracto y su

demostracién grafica

Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y extracto en un
diagrama en coordenadas triangulares para el sistema tolueno-agua-acido
acético utilizando el método gréafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacion
de 0.22 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.20 g/s y una velocidad de agitacion
constante de 80 rpm.

ACIDO ACETICO
1
/N
os/ﬂ\ ‘\"—‘
\ S
02

\/\/\

-IDJ

02 01 0 AGUA

\;ir’\ 7 \/ //// //”- A\,
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Continuacién del apéndice 4.

Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y extracto en un
diagrama en coordenadas triangulares para el sistema tolueno-agua-acido
acético utilizando el método gréafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacién
de 0.32 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.29 g/s y una velocidad de agitacion
constante de 80 rpm.

ACIDO ACETICO

140
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Continuacién del apéndice 4.

Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y extracto en un
diagrama en coordenadas triangulares para el sistema tolueno-agua-acido
acético utilizando el método gréafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacion
de 0.42 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.34 g/s y una velocidad de agitacion

constante de 80 rpm.

ACIDO ACETICO

1A
/A
na~( \,101

N7/
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Continuacién del apéndice 4.

Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y extracto en un
diagrama en coordenadas triangulares para el sistema tolueno-agua-acido
acético utilizando el método gréafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacién

de 0.52 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.41 g/s y una velocidad de agitacion

constante de 80 rpm.

ACIDO ACETICO
170

VAN
05 £ o1
AA

AN/
SN N
08 FARERY. 02
SANA

: AR Kﬁj}z”? ZZ;;/{];/:////- él\\n</ \D‘in‘
N\

W
\lf
|
J
I
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Continuacién del apéndice 4.

Curva de equilibrio ternario liquido-liquido de refinado y extracto en un
diagrama en coordenadas triangulares para el sistema tolueno-agua-acido
acético utilizando el método gréafico de Hunter Nash con un flujo de alimentacion
de 0.67 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.49 g/s y una velocidad de agitacion

constante de 80 rpm.

ACIDO ACETICO
120
FAN

1
AGUA
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Continuacién del apéndice 4.

o Célculo de numero de etapas reales por el método de McCabe-Thiele para

cada condicion de operacion en torre de extraccion York-Scheibel

Flujo de alimentacion de 0.22 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente puro

0.20 g/s y una velocidad de agitacién constante de 80 rpm.

o Curva de operacion:
Refinado Extracto
XF 0.5 Y1 0.3143
X3 0.3134 Y4 0.1522
XR, AC 0.2004 XS, AC 0
o 07
"
& 0,6 -
&
=
& 0,5 L P
O
5 [
3 04 ) p
a
a 0,3 - o
=
502 ’ 1
Q
o
201 -
=9
=
S o
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7

COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO

b= Curva de equilibrio  =43=Curva x=y Curva de operacion
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Continuacién del apéndice 4.

Flujo de alimentacion de 0.32 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.29 g/s

y una velocidad de agitacion constante de 80 rpm.

o Curva de operacion:
Refinado Extracto
XF 0.5 Y1 0.3265
X3 0.2932 Y4 0.1393
XR, AC 0.2003 XS, AC 0
0,7
i
o 0,6
=
3
O 05
%)
ol
(o] E 0.4
DO
o
z E 0,3
- 1
2 02
O
o
Z o1
O
0 )
0 0.1 0,2 0,3 0.4 0,5 0.6 0,7
COMPQOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO
©-Curva de equilibrio Curva x=y Curva de operacion 2
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Continuacién del apéndice 4.

Flujo de alimentacion de 0.42 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.34 g/s

y una velocidad de agitacion constante de 80 rpm.

o Curva de operacion:
Refinado Extracto
XF 0.5 Y1l 0.3443
X3 0.3405 Y4 0.2007
XR, AC 0.1989 XS, AC 0

o o o o o e
) ) = o ) ~

COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN EXTRACTO
=}

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7
COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO

o-Curva de equilibrio Curva x=y Curva de operacion 3
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Continuacién del apéndice 4.

Flujo de alimentacion de 0.52 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.41 g/s

y una velocidad de agitacion constante de 80 rpm.

Curva de operacion:

Refinado Extracto
XF 0.5 Y1 0.3467
X3 0.3459 Y4 0.2069
XR, AC 0.2126 XS, AC 0

o 0,7

'_

0

&

06

x

w
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o 0.5
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P04

w
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% 0,3
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=02

0

o
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S e

0 0,1 0.2 0,3 0,4 0,5 06 0,7
COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO
©o-Curva de equilibrio Curva x=y Curva de operacion 4
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Continuacién del apéndice 4.

Flujo de alimentacion de 0.67 g/s al 50 % p/p, flujo de solvente de 0.49 g/s

y una velocidad de agitacion constante de 80 rpm.

o Curva de operacion:
Refinado Extracto
XF 0.5 Y1 0.3526
X3 0.3165 Y4 0.2199
XR, AC 0.1901 XS, AC 0

0,7
i 0,6
O
[l
-t
o 05
7]
a
O E 0.4
XS]
b g
£ %03
z
Q
2 02
O
a
=
o 01
O

0o
0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0.6 0,7
COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO
o-Curva de equilibrio Curva x=y Curva de operacion 5

Fuente: elaboracion propia, con base en apéndice 7.
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Apéndice 5. Datos experimentales

Obtencion de volumen de acido acético afladido a mezclas de tolueno-

agua a diferentes composiciones en volumen para construir la curva binodal.

Mezcla Volumen
e Volumen i
inicial de Acido . .
mezcla o P Promedio Desviacion
tolueno- Compuesto S Repeticion acético .
inicial U (mL) estandar
agua (mL) afladido
%(v/Vv) (mL)
Tolueno 9.50 1 0.60
5 2 0.60 0.00
Agua 0.50 0.60
3 0.60
Tolueno 9.00 1 1.40
10 2 1.40 0.00
Agua 1.00 1.40
3 1.40
Tolueno 8.50 1 6.30
15 2 6.53 0.21
Agua 1.50 6.70
3 6.60
Tolueno 7.00 1 12.20
30 2 12.00 0.26
Agua 3.00 12.10
3 11.70
Tolueno 4.00 1 16.00
60 2 16.00 0.00
Agua 6.00 16.00
3 16.00
Tolueno 2.00 1 9.40
80 2 9.33 0.06
Agua 8.00 9.30
3 9.30
Tolueno 1.00 1 3.50
90 2 3.50 0.00
Agua 9.00 350
3 3.50
Tolueno 0.50 1 2.20
95 2 2.23 0.06
Agua 9.50 2.20
3 2.30
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Continuacién del apéndice 5.

Datos obtenidos de la calibracion del rotdmetro para la alimentacion de
acido acético-agua al 50 % en un tiempo de 10 segundos con una velocidad de

agitacion de 80 rpm.

Lectura rotametro Repeticion Peso (9) Promedio Desviacion
estandar
L20 1 2.20
L20 2 2.10 2.20 0.10
L20 3 2.30
L40 1 3.10
L40 2 3.20 3.17 0.06
L40 3 3.22
L60 1 4.10
L60 2 4.11 4.24 0.23
L60 3 4.50
L80 1 5.10
L80 2 5.22 5.21 0.10
L80 3 5.30
L100 1 6.60
L100 2 6.70 6.67 0.06
L100 3 6.70
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Continuacién del apéndice 5.

Datos obtenidos de la calibracion del rotametro para el solvente de
proceso tolueno en un tiempo de 10 segundos con una velocidad de agitacion de

80 rpm.

Lectura Desviacion
rotametro Repeticién Peso (g) Promedio T
L30 1 2.00
L30 2 2.00 2.00 0.00
L30 3 2.00
L40 1 2.90
L40 2 2.80 2.87 0.06
L40 3 2.90
L50 1 3.30
L50 2 3.50 3.43 0.12
L50 3 3.50
L60 1 4.10
L60 2 4.10 4.12 0.03
L60 3 4.15
L70 1 4.90
L70 2 4.80 4.87 0.06
L70 3 4.90
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Continuacién del apéndice 5.

Datos obtenidos del peso del extracto saliente de la torre de extraccidén a
diferentes flujos masicos de alimentacion y de solvente en un tiempo de

10 segundos.

Etapas de equilibrio

Lectura
Lectura rotdmetro
. . Peso .
rotametro de de flujo L . Desviacion
. Repeticion extracto Promedio 2
flujo de solvente @ estandar
alimentacion de 9
proceso
L20 L30 1 3.50
L20 L30 2 3.60 3.50 0.10
L20 L30 3 3.40
L40 L40 1 4.90
L40 L40 2 4.90 4.90 0.01
L40 L40 3 491
L60 L50 1 6.10
L60 L50 2 6.10 6.10 0.00
L60 L50 3 6.10
L80 L60 1 7.50
L80 L60 2 7.60 7.53 0.06
L80 L60 3 7.50
L100 L70 1 9.50
L100 L70 2 9.60 9.50 0.10
L100 L70 3 9.40

Fuente: elaboracion propia.
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Apéndice 6. Muestra de calculo

o Célculo de coordenadas triangulares para construir la curva binodal a

distintas mezclas de tolueno y agua con adicion de acido acético

Ejemplo: calcular la composicion porcentual en peso de cada componente
si para una mezcla inicial de 10 mL de tolueno y agua al % 5 (v/v), se agrega
0.6 mL de acido acético para que desaparezca la turbiedad y se forme una sola

fase.

Componente *Densidad (ﬁ)
Tolueno 0.8711
Agua desmineralizada 0.9970
Acido acético glacial 1.0500

*Las densidades se obtuvieron del laboratorio donde se adquirieron los reactivos.

Se calcula la masa para cada componente

Tolueno
m= p*xv (17)
m = 0.8711 £ * 9.5mL
mL
m=38.28¢
Agua
m= p*Vv

m = 0.9970 -3 * 0.5mL
mL

m=050g
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Continuacién del apéndice 6.

Acido acético
m= px*v
m= 1.0500-2 % 0.6mL
mL

m = 0.63g

Obtenida la masa de cada componente se procede a calcular la

composicién en peso:

Tolueno

_ MTolueno
XTolueno T m +m +m« (18)
Tolueno Agua Acido acético

8.28¢g
8.28 g +0.50 g+0.63g

X Tolueno —

X1otueno = 0.88
Agua

MAagua

XAgua = ]
MrToluenotMAaguatMicido acético

0.50g
8.28 g +0.50 g+0.63g

XAgua =
XAgua = 005
Acido acético

M4cido Acético

Xi. s =
Acido acético .
MToluenotMaguatMicido Acético

¥ _ 0.63g
Acido acético ™ g8 g +0.50 g+0.63g

XAcido Acético = 0.07

Obtenidas las composiciones en peso de cada componente para la mezcla
al 5 % (v/v) de agua y tolueno se obtuvo que la coordenada triangular a graficar

es:
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Continuacién del apéndice 6.

(0.05, 0.07, 0.88)

o Célculos y demostracion grafica para obtener la curva binodal de extracto
y refinado y las etapas en equilibrio en la torre de extraccion York-Scheibel

utilizando el método de Hunter Nash.

Ejemplo: realizar la curva binodal de extracto y refinado si a la torre de
extraccion ingresa un flujo de alimentacion de agua-acido acético al 50 % de 0.22
g/s en contracorriente con un flujo de tolueno de 0.20 g/s y un flujo de extracto

de 0.35 g/s saliente de la torre a una velocidad de agitacién constante de 80 rpm.

Representacion gréafica global:

Alimentacion | E Extracto
F=0.22 g/s M_ 1 E1=0.35 g/s

Xicido acstico = 0.50 Ye1.ac =?
Xagua = 0.50 Torre de

Xtotueno = 0 extraccion

Refinado ﬁ Solvente de
; Rn=? roceso
(,Rn H Rn S p

XRTI.AC :? S= 020 g/S
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Continuacién del apéndice 6.

Balance de masa por etapa:

Alime@tacién £

*r

Extracio £
final N

o Etapa 1
F+E>=R4+E;
F-E1=Ri-E2
. Etapa 1-2
F+E3=Ro+E;4
F-E1=R2>-E3

Balance de masa general:

Alimentacién £ Ry ﬁL: Refinado

- > final
Extractp £ —Disolvente
final )’#‘, )’1

F+ S=Rn+E;
F-E1=RnN-S
F-Ei=.... = Rn1-En=...=Rn-S =P
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Continuacién del apéndice 6.

Como S y F estan en equilibrio y dan lugar a un punto de mezcla “M”,

partiendo de la ecuacion No. 2 se calcula:

F+ S=M
0.22g/s+ 0.20 g/s=M
M=0.42 g/s

Se procede a encontrar la composicion respecto al soluto para el punto de

mezcla:

FXac, F+ SYac, s =MXac, m
Despejando para Xac, m:

P FXacr+ SYacs
ACM = Y

_0.22g/s 0.5+ 0.20g/s * 0
ACM ™ 0.42g/s

XAC.M = 026

Puesto que ya se obtuvo que la composicion de soluto es de 0.26 en la
mezcla M, se coloca un punto en la linea de equilibrio entre Sy F a esa
composicién, ahora se conoce que las coordenadas triangulares para ese punto
de mezcla son:

(0.27, 0.26, 0.45)
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Continuacién del apéndice 6.

Para determinar la composicion de soluto en el extracto de la primera

etapa, se aplica la ecuacion No. 5, la cual establece el equilibrio entre F, E1 y P.

Balance respecto el soluto:
FXac,F - E1Yac, e=P

Despejando para Yac, E:

_ P xXpcp — FXacr
Yace = _E1

L _0-022g/s+05
ACE ™ _0.35g/s

YAC.E = 03 143

Puesto que ya se obtuvo que la composicion de soluto es de 0.31 en la
etapa 1, se coloca un punto que intersecte la curva binodal a esa composicion,
ahora se conoce que las coordenadas triangulares para ese punto de mezcla
son:

(0.09, 0.31, 0.59)

La composicion de refinado de la ultima etapa de la torre Rn, se puede
encontrar trazando una linea de equilibrio desde E; pasando por el punto M hasta
intersectar la curva binodal.

Con un balance de masa global se determina el flujo de refinado:

F+S=Rn+E:1
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Continuacién del apéndice 6.

Despejando para Rn:
Rn =F+S-E1
Rn =0.22g/s +0.20g/s -0.35¢g/s
Rn=0.07 g/s

Se grafican los puntos F, S, M, E1 y R, para dar lugar al punto P, como se

mostro el equilibrio en la ecuacién 19.

Acipo ACETICO
150

09 401
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Continuacién del apéndice 6.

o Grafico de lineas de interpolacion

Para graficar las lineas de balace es necesario primero graficar lineas de
interpolacién, puesto que el extracto no coincide con los puntos que conforman
las lineas de union, es necesario realizar una interpolacion trazando lineas
paralelas a las lineas diagonales hasta el punto donde se intersectan varias
lineas, se repite este procedimiento para todos los puntos de lineas de unién y
por ultimo se traza una linea recta vertical que una todas las intersecciones, esto
permitira trazar lineas de union/equilibrio para encontrar todos los puntos de

extracto y refinado.

AciDo ACJET[CO
14

== Linea de interpolacién

X ya VD VAT AN \
L A i —% i & 1
vl 0B \\ or 08 ‘:s 04/_/ 03 [/ o2 o1 ©AGUA
\ ) y,
\ N, | / /
N\ \ / /
Ay 7 /
\ \ | y, y,
A N / /
\ \ | / /
\ N / /
\ N/ /
\ \ / /
A b / /
N\ Ay |[/ /
\ A /
A Y /
\ |/
N //
N\ |/
'\\_/
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Continuacién del apéndice 6.

o Grafico de lineas de equilibrio/balance

Lo que prosigue es graficar las lineas de balance como lo indica Treybal
Una linea de unién desde E; proporciona R1, puesto que el extracto y el refinado
de la primera etapa ideal estan en equilibrio. Una linea desde P a través de Ry,

cuando se extiende, proporciona Eo.

Se ajustd una linea de interpolacién para crear una linea de unién o de

equilbrio desde E; para dar lugar a Ru.

ACIDO ACETICO
140

== Linea/etapa de equilibrio

== Linea de interpolacion B/ ANY 08
Linea de interpolacidn ajustada NN N\ F

== Linea de balance y 3
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Continuacién del apéndice 6.

Se realiz6 este procedimiento hasta trazar la ultima linea de interpolacion,
puesto que ya no hay una direccion para ajustar las lineas de union es ahi donde
se tuvo que parar, con este procedimiento se obtienen las etapas de equilibrio

gue equivale al conteo de las lineas de equilibrio en color azul.

ACIDO ACETICO

14

Nota: En este punto se debe parar.

Etapas de equilibrio: 7
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Continuacién del apéndice 6.

Resultado 2.

Céalculo de la altura tedrica de la torre en funcion del flujo masico de

alimentacion de la torre de extraccion agitada York-Scheibel.

Ejemplo: calcular la altura tedrica de una torre de extraccion si opera con
un flujo de alimentacion de 0.22 g/s 50 % p/p y los flujos de sus corrientes de
salida de extracto y refinado son 0.35 y 0.07 g/s respectivamente. La torre tiene
una altura de 122 cm y un didmetro interno de 2.70 cm.

Donde la altura tedrica esta dada por:

Z = Hior * Ntor=Htog * NioE (11)

Calcular Hygg:
Hoop = —T 12
or = (12)

Para determinar el coeficiente global de transferencia y el area interfacial
se puede estimar partiendo de la siguiente ecuacion, donde se estima la altura

efectiva de la torre de extraccion la cual es de 122 cm.

R YE dY E YE1 ac
h=—"F—x =~ T 4L (14)
Kor*a Y,s Yeq-Y Kor*a AClm

Donde:
AC1 = XRr, A
AC2 =Xr, ac-YE1, AC
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Continuacién del apéndice 6.

Rt = Es caudal del refinado por unidad de superficie al atravesar la

columna partiendo del flujo de alimentacion.

Céalculo caudal de alimentacion:

F= (19)

Dado que la alimentacion estda compuesta por agua y acido acético es

necesario obtener una densidad media:

F= z

Pacxx,ac+ Paguaxxagua

0.22g/s
+x0.5+0.997

g
cm3

_ 022g/s
—
(1.023-23)

g
cm3

T (1.050 £0.5)

_ 022g/s
—
(1.023—"75)

., 0.22cm3
F=——

N

Calculo del area de seccion transversal de la torre de extraccion si la torre

tiene un diametro interno de 2.70 cm:
_F
Ry= v (20)

Donde el area transversal esta dada por: nr?
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Continuacién del apéndice 6.

_ F

Rr=

nr?
0.22 cm3
—_ S
RT_ 2.70cm)2
n(—z
0.22 cm3
Rp= —
T™ 5.73cm?
_0.03753 cm3
Ry=—————
sxcm

Una vez calculado el flujo de refinado a través de la columna por unidad

de superficie, se despeja el coeficiente global:

h — Rt * YE1,AC (14)

" Kor*a AClm
Despejando para Ky * a:

Ry YEe1,4c

Kor * @ = 2= * 37 —ac2
AC1
In (m)
Donde:
AC1 = XRr, AC

AC2 =Xr, ac-YE1, AC

Datos obtenidos del apéndice 7 tabla de curva binodal figura 14.
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Continuacién del apéndice 6.

Sustituyendo valores:

0.03753cm?3 03142
_ S *cm? .
Kor * @ = — 0 ™ * 0.2004 = (0.5 — 0.3142)
In( 0.2004 :
05— 03142
K = 0.0003114 1 0.3142

L s (0.015)
0.075

1
Kor *a = 0.00050107;

Calculado Higr

Hior = 0——
tOR KOR*a

Sustituyendo valores:

0.0375 cm?3

2
_ S*xCcm
HtOR - 1

0.0005—
s

HtOR = 7490 cm

o Calcular Ngg:

In [% (1-R )+ R

Xz }’WZ mE/) mE

N. =
tOR 1-R/mE

117

(12)

9)



Continuacién del apéndice 6.

Donde: x; = Xr, x,= Xr y,= Ysy m siendo la pendiente de la curva de

equilibrio la cual se calcula de la siguiente manera:

AY
m= — (21)
AX
0.58-0.07
m= ————=1.14
0.64—0.19
0.7

=
w
o 06
'_
2
2 05
wv
w04
oo
2803
o 3
& <02
=2
Q01
3]
(%]
o 0
= 0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
(@]

COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO

»- Curva de equilibrio

Sustituyendo valores:

Datos del apéndice 7, tabla de curva binodal figura 14:
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Continuacién del apéndice 6.

0

0.5_ 5=+
In 1_140 (1 0.07g/s ) 0.07g/s

~1.14%035g/s
0.2004 — 777

114+ 0.35g/s

Nior = 0.07g/s

~ 1.14%035g/s
In [2.4950 (1 — 0.1754) + 0.1754]
1-0.1754
In [2.2328]
R = 101754
Nyop = 0.97

1

Nior =

. Calcular altura de la torre

Z = Hior * Ntor
Sustituyendo valores:
Z = 74.90cm * 0.97
Z = 7297 cm

Altura de la torre de extraccién York-Scheibel para un flujo de

alimentacion de 0.22 g/s es de 72.97

Célculo porcentaje de error:

|[Valor real—valor aproximado|

%Error = * 100

valor real

|122-72.97|

%Error = * 100

Error=40 %
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Continuacién del apéndice 6.

Resultado 3.

Determinacion de la eficiencia la eficiencia de etapa de la torre de

extraccidon agitada York-Scheibel a partir del método de McCabe-Thiele.

Ejemplo: determinar la eficiencia de etapa de la torre por método grafico si
se construye la curva operativa y de equilibrio para el sistema en equilibrio para

agua-acido acético y tolueno.

o La curva de equilibrio se graficé partiendo de los datos de la curva binodal

para el sistema ternario.

o La curva de operacion se graficara de la siguiente manera, trazando las

siguientes coordenadas: (Xnd, Ys), (Xs, Ys+1) y (Xr, Y1)

Recordando lo establecido en la seccidn 2.7.6:

Xn= Composicién en peso respecto al soluto del refinado de la Ultima etapa.
Ys, ac = Composicion en peso respecto al soluto en el solvente de proceso.

Xs= Composicion en peso respecto al soluto en la corriente de refinado en la
etapa S, en este caso se escogeran para todas las curvas las de la etapa 3.
Ys+1 = Composicion en peso respecto al soluto en la corriente de extracto en la
etapa S+1, en este caso se escogeran para todas las curvas las de la etapa 4.
Xr = Composicion en peso respecto al soluto en la alimentacion.

Ye,1= Composicion en peso respecto al soluto en el extracto de la primera etapa.

120



Continuacién del apéndice 6.

Datos provenientes de apéndice 7, curva
binodal de figura 15.

Xg 0.5 YE1 0.3143
X3 0.3134 Ya 0.1522
XR, AC 0.2004 Xs. Ac 0.000

Con los datos de la tabla se construye la curva operativa para este sistema

en equilibrio.

Graficando la curva de operacion, equilibrio y la recta que pasa por el

origen:

0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2

0.1

COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN
EXTRACTO

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO

> Curva de equilibrio O~ Curva x=y Curva de operacion
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Continuacién del apéndice 6.

Lo que procede es determinar el nimero de etapas reales trazando

escalones entre la curva operativa y de equilibrio:

~.O ~.c ~.c ~.O ~.O ~.O
[ w i [ =) ~
\
A
\
\
\

COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN EXTRACTO
o
=
\

Q

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7
COMPOSICION EN PESO DE SOLUTO EN REFINADO

b= Curva de equilibrio = Curva x=y Curva de operacion

Obteniendo de esta manera 6 etapas tedricas, la eficiencia esta dada por:

__ Numero de etapas reales

* 100 % (23)

"~ Namero de etapas ideales

® 100
= — %
71
£ =5454%
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Continuacién del apéndice 6.

Resultado 4.

Determinacion del porcentaje de recuperacion de acido acético en el

extracto obtenido de la primera etapa de la torre de extraccién York-Scheibel.

Ejemplo: determinar el porcentaje de recuperacion de acido acético si
entra a la torre de extraccién 2.20 g de alimentacién a una concentracion en peso
del 50 % y 3.50 g se logra extraer con una composicion en la primera etapa de
0.31.

Peso de acido acético en extracto (g)

0 —
A)RAC " Peso de cido acético en alimentacién (9) * 100 (24)
%R 2.20 0.5 100
= — X
OHAC T 350 % 0.31
%RAC = 98,64‘
Resultado 5.

Determinacion de la potencia de entrada a la torre de extraccion York-

Scheibel al variar la velocidad de agitacion.

Ejemplo: calcular la potencia requerida de entrada a la torre de extraccion

si el flujo de alimentacion que ingresa a la torre tiene una densidad de 1.023 %
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Continuacién del apéndice 6.

la torre de extraccion tiene un largo de 12.2 m y un diametro de impeler de

0.01m y opera con una velocidad de agitacion de 80 rpm.

P = 1.85pw3Di® (6)
Sustituyendo datos:

Kk
P = 1.85(1.023 m—%)(SOrpm/6Os)3(O.01m)5

kgxm?

P =20940.32

s3

P=2 0940.32§

P =20940.32 W

Fuente: elaboracion propia.
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Apéndice 7. Datos calculados

Resultado 1: calculo de la composiciébn porcentual en peso de cada

componente para construir la curva binodal de equilibrio liquido-liquido.

Mezcla inicial

tolueno-agua Compuesto V (mL) m (9) %(p/p)
%(v/v)
Tolueno 9.50 8.28 88.00
5 Agua 0.50 0.50 5.30
Acido acético 0.60 6.30 6.70
Tolueno 9.00 7.84 76.06
10 Agua 1.00 1.00 9.67
Acido acético 1.40 1.47 14.26
Tolueno 8.50 7.40 46.99
15 Agua 1.50 1.50 9.49
Acido acético 6.53 6.86 43.52
Tolueno 7.00 6.10 28.11
30 Agua 3.00 2.99 13.79
Acido acético 12.00 12.60 58.09
Tolueno 4.00 3.48 13.27
60 Agua 6.00 5.98 22.77
Acido acético 16.00 16.80 63.96
Tolueno 2.00 1.74 8.93
80 Agua 8.00 7.98 40.87
Acido acético 9.33 9.80 50.20
Tolueno 1.00 0.87 6.44
90 Agua 9.00 8.97 66.37
Acido acético 3.50 3.68 27.18
Tolueno 0.50 0.44 3.56
95 Agua 9.50 9.47 77.33
Acido acético 2.23 2.34 19.12
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Continuacién del apéndice 7.

Resultado 1: composicion en peso de cada componente para construir la

curva binodal utilizado el programa ProSim Ternary Diagram.

Refinado Extracto
Agua Acido acético Tolueno Agua Acido acético  Tolueno
0.77 0.19 0.04 0.05 0.07 0.88
0.66 0.27 0.06 0.10 0.14 0.76
0.41 0.50 0.09 0.09 0.44 0.47
0.23 0.64 0.13 0.14 0.58 0.28

Resultado 1: calculo del flujo mésico de la calibracion del rotametro para
la alimentacion de acido acético-agua al 50 % en un tiempo de 10 segundos a

una velocidad de agitacion de 80 rpm.

Flujo L
Le}ctura Repeticion Peso (9) més{co Promedio Desv'lamon
rotametro (g/s) estandar
L20 1 2.20 0.22
L20 2 2.10 0.21 0.22 0.01
L20 3 2.30 0.23
L40 1 3.10 0.31
L40 2 3.20 0.32 0.32 0.01
L40 3 3.22 0.32
L60 1 4.10 0.41
L60 2 4.11 0.41 0.42 0.02
L60 3 4.50 0.45
L80 1 5.10 0.51
L80 2 5.22 0.52 0.52 0.01
L80 3 5.30 0.53
L100 1 6.60 0.66
L100 2 6.70 0.67 0.67 0.01
L100 3 6.70 0.67
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Continuacién del apéndice 7.

Resultado 1: calculo del flujo masico de la calibracion del rotAmetro para

el solvente de proceso en un tiempo de 10 segundos a una velocidad de agitacién

de 80 rpm.
rtl)_t%%uert?o Repeticion Peso (9) Flujczgr?sé)lsico Promedio Dgst\gggi;’rn
L30 1 2.00 0.20
L30 2 2.00 0.20 0.20 0.00
L30 3 2.00 0.20
L40 1 2.90 0.29
L40 2 2.80 0.28 0.29 0.01
L40 3 2.90 0.29
L50 1 3.30 0.33
L50 2 3.50 0.35 0.34 0.01
L50 3 3.50 0.35
L60 1 4.10 0.41
L60 2 4.10 0.41 0.41 0.00
L60 3 4.15 0.42
L70 1 4.90 0.49
L70 2 4.80 0.48 0.49 0.01
L70 3 4.90 0.49
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Continuacién del apéndice 7.

Resultado 1: calculo del flujo mésico del extracto en la primera etapa en

un tiempo de 10 segundos a una velocidad de agitacion de 80 rpm.

Lectura .
Lectura 2 Flujo
. rotametro Peso L L
rotdmetro de . o masico : Desviacion
. de flujo Repeticion extracto Promedio. .
flujo de extracto estandar
. .. solvente de (9)
alimentacion (9/s)
proceso
L20 L30 1 3.50 0.35
L20 L30 2 3.60 0.36 0.35 0.01
L20 L30 3 3.40 0.34
L40 L40 1 4.90 0.49
L40 L40 2 4.90 0.49 0.49 0.00
L40 L40 3 491 0.49
L60 L50 1 6.10 0.61
L60 L50 2 6.10 0.61 0.61 0.00
L60 L50 3 6.10 0.61
L80 L60 1 7.50 0.75
L80 L60 2 7.60 0.76 0.75 0.01
L80 L60 3 7.50 0.75
L100 L70 1 9.50 0.95
L100 L70 2 9.60 0.96 0.95 0.01
L100 L70 3 9.40 0.94
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Continuacién del apéndice 7.

Resultado 1: datos de la composicion de &cido acético en el extracto de la
primera etapa y flujo masico de refinado saliente de la torre de extraccion York-
Scheibel.

U2 F(gls) S (afs) E1(g/s) Va2 Rn
Figura 14 0.22 0.20 0.35 0.3143 0.07
Figura15  0.32 0.29 0.49 0.3265 0.12
Figura 16  0.42 0.34 0.61 0.3443 0.15
Figura17  0.52 0.41 0.75 0.3467 0.18
Figura 18 0.67 0.49 0.95 0.3526 0.21
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Continuacién del apéndice 7.

Resultado 1: composicion en peso de la figura 15 de refinado y extracto
para el sistema tolueno-agua-acido acético con un flujo de alimentacién de

0.22 g/s, flujo de solvente de 0.20 g/s y una velocidad de agitacion constante de

80 rpm.
Datos curva binodal figura 15
X, Refinado Y, Extracto
No. Agua Agl(_}lo Tolueno No. Agua ACZ'(.jO Tolueno
acetico acetico

R1 0.5087 0.4093 0.0821 E1 0.0942 0.3143 0.5908

R2 0.5690 0.3555 0.0756 E2 0.0969 0.2546 0.6485

R3 0.6133 0.3134 0.0733 E3 0.0980 0.1905 0.7115

R4 0.6472 0.2812 0.0715 E4 0.0993 0.1522 0.7485

R5 0.6706 0.2628 0.0666 E5 0.0945 0.1286 0.7769

R6 0.7061 0.2362 0.0577 E6 0.0775 0.1065 0.8160

R7 0.7577 0.2004 0.0419 E7 0.0552 0.0770 0.8678

Composicion punto M 0.2700 0.2600 0.4500

Composicion punto Rn 0.8200 0.1400 0.0200
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Resultado 1: composicion en peso de la figura 16 de refinado y extracto
para el sistema tolueno-agua-acido acético con un flujo de alimentacion de
0.32 g/s, flujo de solvente de 0.29 g/s y una velocidad de agitacion constante de

80 rpm.

Datos curva binodal figura 16

X, Refinado Y, Extracto

No. Agua Acido acético Tolueno No. Agua Acido acético Tolueno

R1 0.5044 0.4127 0.0828 E1 0.0939 0.3265 0.5795
R2 0.5743 0.3501 0.0756 E2 0.0966 0.2601 0.6433
R3 0.6107 0.3165 0.0728 E3 0.0988 0.1967 0.7044
R4 0.6353 0.2932 0.0716 E4 0.1006 0.1565 0.7429
R5 0.6606 0.2696 0.0698 ES5 0.0998 0.1393 0.7609
R6 0.6892 0.2487 0.0621 E6 0.0830 0.1148 0.8023
R7 0.7242 0.2239 0.0519 E7 0.0692 0.0966 0.8342
R8 0.7552 0.2003 0.0444 E8 0.0497 0.0712 0.8791

Composicion punto M 0.2700 0.2600 0.4600

Composicién punto Rn 0.8400 0.1200 0.0200
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Resultado 1: composicion en peso de la figura 17 de refinado y extracto
para el sistema tolueno-agua-acido acético con un flujo de alimentacién de

0.42 g/s, flujo de solvente de 0.34 g/s y una velocidad de agitacion constante de

80 rpm
Datos curva binodal figura 17
X, Refinado Y, Extracto
No. | Agua Agl(_jo Tolueno | No. | Agua Aglc_io Tolueno
aceético aceético

R1 | 0.4866 0.4293 0.0841 | E1 | 0.0926 0.3443 0.5628
R2 | 0.5375 0.3837 0.0788 | E2 | 0.0941 0.2835 0.6225
R3 | 0.5840 0.3405 0.0755 | E3 | 0.0966 0.2307 0.6728
R4 | 0.6034 0.3225 0.0741 | E4 | 0.1001 0.2007 0.6992
R5 | 0.6289 0.2985 0.0726 | E5 | 0.0994 0.1822 0.7183
R6 | 0.6455 0.2841 0.0704 | E6 | 0.1016 0.1570 0.7413
R7 | 0.6614 0.2709 0.0677 | E7 | 0.0996 0.1402 0.7601
R8 | 0.6833 0.2541 0.0626 | E8 | 0.0896 0.1270 0.7834
R9 | 0.6997 0.2421 0.0582 | E9 | 0.0818 0.1114 0.8067
R10 | 0.7254 0.2241 0.0505 | E10 | 0.0653 0.0946 0.8401
R11 | 0.7588 0.1989 0.0424 | E11 | 0.0551 0.0754 0.8694

Composicion punto M 0.2800 0.2800 0.4300

Composicién punto Rn 0.8293 0.1416 0.0290
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Resultado 1: composicion en peso de la figura 18 de refinado y extracto
para el sistema tolueno-agua-acido acético con un flujo de alimentacién de
0.52 g/s, flujo de solvente de 0.41 g/s y una velocidad de agitacion constante de

80 rpm.

Datos curva binodal figura 18

X, Refinado Y, Extracto

No. Agua Acido acético Tolueno No. Agua Acido acético Tolueno

R1 0.4908 0.4262 0.0831 E1 0.0930 0.3467 0.5577
R2 0.5329 0.3871 0.0800 E2 0.0951 0.2912 0.6137
R3 0.5769 0.3459 0.0771 E3 0.0963 0.2420 0.6617
R4  0.6010 0.3239 0.0751 E4 0.0999 0.2069 0.6931
R5 0.6199 0.3068 0.0732 E5 0.0993 0.1909 0.7098
R6 0.6370 0.2918 0.0712 E6 0.0995 0.1749 0.7257
R7 0.6491 0.2798 0.0711 E7 0.1016 0.1498 0.7486
R8 0.6588 0.2707 0.0705 E8 0.1013 0.1398 0.7589
R9 0.6693 0.2637 0.0670 E9 0.0939 0.1293 0.7768
R10 0.6880 0.2507 0.0614 E10 0.0870 0.1207 0.7923
R11 0.7063 0.2366 0.0571 E11 0.0790 0.1091 0.8119
R12 0.7400 0.2126 0.0474 E12 0.0682 0.0932 0.8386

Composicién punto M 0.2862 0.2886 0.4251

Composicién punto Rn 0.8395 0.1422 0.0290
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Resultado 1: composicion en peso de la figura 19 de refinado y extracto
para el sistema tolueno-agua-acido acético con un flujo de alimentacién de
0.52 g/s, con un flujo de alimentacién de 0.67 g/s, flujo de solvente de 0.49 g/sy

una velocidad de agitacion constante de 80 rpm.

Datos curva binodal figura 19

X, Refinado Y, Extracto
No. Agua AC,'qo Tolueno No. Agua Agl(_}lo Tolueno
acetico acetico

R1 0.4854 0.4317 0.0828 E1 0.0933 0.3526 0.5539
R2 0.5319 0.3913 0.0768 E2 0.0952 0.2964 0.6084
R3 0.5707 0.3538 0.0756 E3 0.0972 0.2574 0.6454
R4 0.5935 0.3307 0.0759 E4 0.0997 0.2199 0.6804
R5 0.6127 0.3148 0.0725 E5 0.0985 0.1932 0.7083
R6 0.6279 0.3018 0.0703 E6 0.0998 0.1802 0.7201
R7 0.6461 0.2830 0.0709 E7 0.1014 0.1617 0.7369
R8 0.6554 0.2743 0.0703 E8 0.0997 0.1501 0.7502
R9 0.6600 0.2700 0.0700 E9 0.0999 0.1371 0.7629
R10 0.6771 0.2585 0.0644 E10 0.0932 0.1256 0.7812
R11 0.6988 0.2426 0.0586 E11 0.0838 0.1169 0.7993
R12 0.7141 0.2296 0.0564 E12 0.0758 0.1054 0.8188
R13 0.7424 0.2108 0.0468 E13 0.0678 0.0938 0.8384
R14 0.7719 0.1901 0.0380 E14 0.0519 0.0707 0.8774

Composicién punto M 0.2906 0.2943 0.0298

Composicién punto Rn 0.8243 0.1460 0.0030
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Resultado 2: calculo de altura de la unidad de transferencia global (Hior)

basada en fase refinado para distintos flujos masicos de solvente de proceso.

§  5/A AXZz = TELAC
_ F 3 _ AX1—AX2 Mor-@  Hygp
Corrida (g/s) cm3 cm AX1 —XR, A XF, Ac- — X1 (1) (m)
(T) s Xei,ac  In (m) s
1 0.22 0.22 0.04 0.20 0.19 1.63 0.00050 74.90
2 0.32 0.31 0.05 0.20 0.17 1.36 0.00061 89.40
3 0.42 0.41 0.07 0.20 0.16 1.08 0.00063 112.99
4 0.52 0.51 0.09 0.21 0.15 0.84 0.00061  145.37
5 0.67 0.65 0.11 0.19 0.15 0.77 0.00072 159.21
Area )
Datos seccion 5,73 Densujad 1,02 AItu.ra ]
g - media g efectiva: XE, AC 0,5
adicionales transver- c¢m i . —
sal alimentacion cm 122 cm

Resultado 2: calculo de nimero de unidades de transferencia globales

(Ntor) basada en fase refinado para distintos flujos masicos de solvente de

proceso.
) E R Pendiente

Corrida (g/s) (g/s) m R/mE NTor

1 0.35 0.07 1.14 0.18 0.97

2 0.49 0.12 1.20 0.20 0.98

3 0.61 0.15 1.17 0.21 1.00

4 0.75 0.18 1.19 0.20 0.92

5 0.95 0.21 1.17 0.19 1.04
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Continuacién del apéndice 7.

Resultado 2: altura tedrica de la torre de extraccion a diferentes flujos

masicos de la alimentacion.

(gljs) Htor (m) NTOR Z (m) Error
0.22 74.90 0.97 72.99 40 %
0.32 89.40 0.98 88.06 28 %
0.42 112.99 1.00 112.55 8 %
0.52 145.37 0.92 133.35 9 %
0.67 159.21 1.04 165.41 36 %

Resultado 3: eficiencia por etapa por el método

diferentes flujos masicos de la alimentacion.

de McCabe-Thiele a

Flujo alimentacion (g/s) Etapas teoricas E;Z?:SS £ (%)
0.22 6 11 55
0.32 7 11 64
0.42 9 11 82
0.52 9 11 82
0.67 11 11 100
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Continuacién del apéndice 7.

Resultado 4: porcentaje de recuperacion de &acido acético a diferentes

flujos masicos de alimentacion.

Peso Peso de
Peso de o
extracto P acido
Peso . acido o
. .. saliente Xg = Xg, . acético 0
(g/s) alimentacion primera acético en la en el YoRAc
) AC AC alimentacién

etapa extracto

(@) ©) @)

0.22 2.20 3.50 05 0.31 1.10 1.09 98.64
0.32 3.17 4.90 0.5 0.32 1.59 1.57 98.93
0.42 4.24 6.10 05 0.34 2.12 2.07 97.83
0.52 5.21 7.50 05 0.34 2.61 2.55 97.89
0.67 6.67 9.50 0.5 0.35 3.34 3.33 99.70

Resultado 5: potencia de mezcla en funcion de la velocidad de agitacion

de la torre de extraccion York-Scheibel.

w (rpm) w (rps) P (W)
80 4,800 2,0940.32
100 6,000 4,0899.06
120 7,200 7,0673.58
140 8,400 11,2227.02
160 9,600 16,7522.55

Fuente: elaboracion propia.
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Apéndice 8. Analisis estadistico

Tabla para realizar el ANOVA del volumen afiadido de &cido acético en

diferentes composiciones de mezcla de tolueno y agua.

% InfoStat/L - Tabla curva binodal._Hojal
Archive Edicién Datos Resultados Estadisticas Graficos Ventanas Aplicaciones  Ayuda

/" Tabla curva binodal,_Hojal

BHd BREaa AasPPhs=s=98 . i & El

Caso Tratamiento-Mezcla inicial Repeticion  Volumen afiadido de AC (mL)
1 T 0.60
2 T5 2 0.60
3 T5 3 0.60
4 T10 1 1.40
5 T10 2 1.40
6 T10 3 1.40
7 T15 1 6.30
8 T15 2 6.70
9 T15 3 6.60
10 T30 1 12.20
11 T30 2 12.10
12 Lk 3 11.70
13 TGO 1 16.00
14 TGO 2 16.00
15 TG0 3 16.00
16 T80 1 9.40
17 T80 2 9.30
18 T80 3 9.30
19 Tao 1 3.50
20 Tao 2 3.50
21 T 3 3.50
22 T95 1 2.20
23 T95 2 220
24 TO95 3 2.30

| Categdrica | Registros: 24*3 | n=1

Donde: cada tratamiento es la composicién porcentual de mezcla inicial de

tolueno y agua.

138



Continuacién del apéndice 8.

Resultados del ANOVA del volumen afiadido de acido acético en
diferentes composiciones de mezcla de tolueno y agua con una probabilidad del
5 %.

Analisis de la varianza

Variable N R?2 RZ A] CV
Volumen afiadido de AC (mL).. 24 1.00 1.00 1.90

Cuadro de Analisis de la Varianza (SC tipo III)

F.V. sC gl CM F p-valor
Modelo 649.60 7 92.80 6l186.67 <0.0001
Tratamiento-Mezcla inicial.. 649.60 7 92.80 6186.67 <0.0001
Error 0.24 16 0.02
Total 649.84 23

Para obtener la F critica es necesario definir los grados de libertad de la
muestra que se esta analizando, que es el tamafo de la muestra tanto en el
numerador como el denumerador -1, por lo tanto: 8-1= 7 tal como también lo

muestra InfoStat.

Calculando la F.,, = 3.847 es menor a F, ademas la probabilidad es

menor a 0.05 por lo que si existe diferencia signiticativa y se rechaza la hipotesis

nula.
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Continuacién del apéndice 8.

Tabla para realizar el ANOVA del flujo de refinado obtenido de la torre de
extraccion York-Scheibel.

He e A~ == =8 : il

Caso Tratamiento Repeticion Refinado (g/s)
1 1 0.07
2 1™ 2 0.05
3 ™ 3 0.09
4 T2 1 0.11
5 T2 2 0.11
6 T2 3 0.12
7 T3 1 0.13
8 T3 2 0.15
9 T3 3 0.19
10 T4 1 0.17
11 T4 2 0.18
12 T4 3 0.20
13 T5 1 0.20
14 T5 2 0.19
15 T5 3 0.22

| categérica | Registros: 1573 [n=1

Donde: cada tratamiento es a cada flujo de alimentacion (g/s).
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Continuacién del apéndice 8.

Resultados del ANOVA del flujo de refinado obtenido de la torre de

extraccion York-Scheibel.

Analisis de la varianza

Variable N R2 R2 Aj CV
Refinado (g/s) 15 0.90 0.87 13.18

Cuadro de Analisis de la Varianza (SC tipo III)

F.V. SC gl CM F p-valor
Modelo 0.03 14 0.01 23.80 <0.0001
Tratamiento 0.03 4 0.01 23.80 <0.0001
Error 3.7E-03 10 3.7E-04
Total 0.04 14

Para obtener la F critica es necesario definir los grados de libertad de la
muestra que se esta analizando, que es el tamafio de la muestra tanto en el
numerador como el denumerador -1, por lo tanto: 5-1= 4 tal como también lo

muestra InfoStat.

Calculando laF.,, =6.388 es menoraF, ademas la probabilidad es menor

a 0.05 por lo que si existe diferencia signiticativa y se rechaza la hipétesis nula.
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Continuacién del apéndice 8.

Para realizar las curvas de solubilidad de extracto y refinado fue necesario
trabajar con promedios, a partir de ahi todos los resultados fueron apromediados,
por lo que no se puede realizar un analisis de varianza ya que se trabajan con
las medias poblacionales. Se puede validar la signficancia estadistica a partir de

las medias poblacionales y como en estas si existe una desviacion estandar.

Resultado 2: altura tedrica de la torre de extraccion a diferentes flujos

masicos de la alimentacion.

. . Desviacion
F (g/s) Z (m) Media Mediana estandar
0.22 72.99
0.32 88.06
0.42 112.55 114.47 112.55 36.65
0.52 133.35
0.67 165.41

Resultado 3: eficiencia por etapa por el método de McCabe-Thiele a

diferentes flujos masicos de la alimentacion.

Flujo alimentacion £ (%) Media Mediana Desvjacién
(g/s) estandar
0.22 55
0.32 64
0.42 82 76.6 82 17.54
0.52 82
0.67 100
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Continuacion del apendice 8.

Resultado 4: porcentaje de recuperacion de acido acético a diferentes

flujos masicos de alimentacion.

F (g/s) %RAc Media Mediana Dsst\gr?g::rn
0.22 98.64

0.32 98.93

0.42 97.83 98.598  98.64 0.78
0.52 97.89

0.67 99.7

Resultado 5: potencia de mezcla en funcion de la velocidad de agitacion

de la torre de extraccion York-Scheibel.

_ _ Desviacion
w(rpm) P (W) Media Mediana )

estandar
80 20,940.32
100 40,899.06
120 70,673.58 82,453 70,673.58 58,678.39
140 112,227.02
160 167,522.55

Fuente: elaboracion propia.
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Apéndice 9.

Presupuesto estimado de reactivos

Presupuesto

Costo

Reactivo Fuente Unidad unitario Cantidad Costo
Q) total (Q)
Tolueno Lafimarg galén 105.00 1 105.00
Acido acético Lafimarg galon 75.00 1 75.00
Quimiprova
Agua galén 10.00 1 10.00
desmineralizada
Total 190.00
Presupuesto estimado de instrumentos de medicién
Costo
L, S . Costo
Instrumento Descripcion Fuente unitario Cantidad
Q) total (Q)
Balanza C,apamdad Prolab 1,075.74 1 1,075.74
compacta maxima 2kg.
Cronémetro Timer con 3 Prolab 403.14 1 403.14
canales y alarma
Termémetro Rango de Prolab
diaital medicion 57.30 1 57.30
9 -20 a 110°C
) . Marca Stanley de Novex,
Cinta métrica 5 metros Guatemala 55.00 1 55.00
) Capacidad: Cemaco
Vernier Diametro 15 cm 199.99 1 199.99
Total 1,791.17
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Continuacién del apéndice 9.

o Presupuesto estimado del equipo

Instrumento Costo unitario Cantidad Costo total
estimado (Q) (Q)
Torre de extraccion agitada York- 100,000.00 1 100,000.00
Scheibel
o Presupuesto estimado para material de laboratorio
Costo Costo
Material Descripcion Fuente unitario Cantidad total
Q) Q)
Pizetas Material de polietileno
con capacidad de 250 Prolab 50.36 1 50.36
mL
Tamafio de la
Soporte bLa;re:osd exlg 238.73
universal go s @ Prolab 1 238.73
varilla: 24
Diametro de la
varilla: 1/2"
Pinza doble . .
para bureta Tlpq F|sh_er de Prolab 70.85 1 70.85
polipropileno
Con émbolo
Succionador resistente a Prolab  143.74 1 143.74
de pipeta sustancias acidas y
alcalinas
Total 503.68
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Continuacién del apéndice 9.

o Presupuesto estimado para cristaleria
Costo Costo
Cristaleria Descripcion Fuente unitario Cantidad
total (Q)
(Q
Matraz 30 84
Erlenmeyer  Capacidad de 125 mL Prolab 76.21 4 '
. Punta abierta, para
sei)épl)gt?ca tapon de algodon. Prolab 46.55 2 93,10
9 Capacidad 10 mL
Bureta Recta, de llave de vidrio Prolab 895.30 1 895,30
de 25 mL
Regular, forma baja y
Beaker graduado. Prolab 72.09 2 144,18
Capacidad 500 mL
Regular, forma baja y
Beaker graduado. Prolab 61.71 2 123,42
Capacidad 250 mL
Regular, forma baja y 97.70
Beaker graduado. Prolab 48.85 2 '
Capacidad 100 mL
Balon Capacidad de 500 mL  Prolab  120.30 1 120,30
aforado
Linea TEKK®, escala
meétrica blanca, con 226.04
Probeta base hexagonal de Prolab 113.02 2 '
vidrio.
Capacidad de 10 mL
De polipropileno, base
Probeta hexagonal. Prolab 300.72 1 300,72
Capacidad 2000 mL
Tubos de Capacidad de 75 mL Prolab 8.72 20 174,4
ensayo
Total 760.10
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Continuacién del apéndice 9.

o Presupuesto estimado para la elaboracion de la investigacion.

Especificacion

Costo total (Q)

Reactivo 190.00
Instrumento de medicion 1,791.17
Equipo de extraccion York-Scheibel 100,000.00
Material de laboratorio 503.68
Cristaleria 2,480.00
Total 103,244.95

Fuente: elaboracion propia.
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Apéndice 10. Fotografias

Realizacion de la curva binodal de solubilidad para el sistema ternario
agua-tolueno-acido acético. Adicion de acido acético a mezclas binarias

de tolueno y agua

LAFIMARQSA

TOLUENC
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Continuacién del apéndice 10.

o Separacién de la fase organica y acuosa previo a ser una mezcla
homogénea
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Continuacién del apéndice 10.

o Torre de extraccion agitada York-Scheibel
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Continuacién del apéndice 10.

o Mantenimiento de torre de extraccién que incluye: cambio de tuberia
plastica, limpieza interna de piezas, mantenimiento de motor, cambio de

sostenedores, abrazaderas

Fuente: [Fotografias de Heidy Judith Mayorga Ledn]. (Laboratorio de Operaciones
Unitarias, edificio T-5, Escuela de Ingenieria Quimica de la Universidad de San Carlos de

Guatemala. 2021). Coleccion particular. Guatemala.
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Anexo 1.

ANEXO

Valores criticos de F para contraste de una cola

¥y

7

2

]

4

]

&

7

8

g

70

2

)

20

1614
18.51
10.13
7.709
6.608

5.087
5.581
5318
5117
4.965

4.844
4,747
4.667
4.600
4.543

4.494
4,451
4.414
4.381
4,351

©@E =l PO —-

[

— ek gk ek
o L Ry —

[ 2% QP Ry
D Do~ P

199.5
19.00
9.552
6.944
5.786

5.143
4.737
4,459
4.256
4,103

3.982
3.885
3.806
3.738
J.682

3634
3.502
3.555
3522
3493

215.7
19.16
9.277
6.591
5.409

4.757
4.347
4.066
3.863
3.708

3.587
3.490
3.411
3.344
3.287

3.238
3197
3.160
3.427
3.098

2246
19.25
9.117
6.388
5.192

4.534
4.120
3.838
3.633
3.478

3.357
3.259
3.179
3112
3.056

3.007
2.965
2.928
2.895
2,866

230.2
19.30
9.013
6.256
5.050

4.387
3.972
3.587
3.482
3.326

3.204
3.106
3.025
2.958
2.901

2.852
2.810
2.773
2.740
2711

234.0
19.33
B.941
6.163
4.950

4.284
3.866
3.581
3.374
3.217

3.095
2.996
2915
2.848
2.790

2.
2.699
2.661
2.628
2,599

236.8
19.35
8.887
6.094
4.876

4.207
3.787
3.500
3.283
3.135

3.012
2,913
2.832
2,764
2707

2.657
2.614
2.577
2.544
2.514

238.9
19.37
B.845
6.041
4.818

4.147
3.726
3.438
3.230
3.072

2.948
2.849
2.767
2.689
2641

250
2.548
2510
2477
2.447

240.5
19.38
B.B12
5.999
4,772

4.089
3.677
3.388
3.179
3.020

2.896
2.796
2.714
2.646
2588

2538
2.494
2.456
2.423
2.393

2419
19.40
8.786
5.964
4.735

4.060
3.637
3.347
3.137
2.978

2.854
2.753
2.671
2.602
2.544

2.494
2.450
2412
2.378
2.348

243.8
19.41
8.745
5.912
4,678

4.000
3.575
3.284
3.073
293

2,788
2.687
2.604
2534
2475

2.425
2.3
2.342
2.308
2.278

245.9
19.43
8.703
5.858
4619

3.938
3.511
3.218
3.006
2.845

2.719
2817
2.533
2.463
2.403

2.352
2.308
2.269
2.234
2.203

248.0
19.45
8.660
5.803
4.558

3.874
3.445
3.150
2.936
2.774

2.646
2.544
2.459
2.388
2.328

2.276
2.230
219
2.1585
2124

v, = nimero de grados de libertad del numerador v v, = niimero de grados de libertad del denominador.

Fuente: Miller y Miller. (2002). Estadistica y quimiometria para quimica analitica. p. 264.
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