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Resumen

Métodos de Diseño de la Extracción Reactiva

Maŕıa de los Ángeles Olán Acosta

Edgar Omar Castrejón González

En esta investigación se desarrollaron métodos de diseño fundamentados en concep-

tos teóricos utilizados en la destilación reactiva y en la extracción ĺıquido-ĺıquido. El

diseño de la extracción reactiva se abordó desde los enfoques del diseño conceptual y

del equilibrio termodinámico, usando reacciones reversibles hipotéticas y reales.

Una de las ĺıneas de investigación de gran relevancia en el diseño conceptual es la

visualización del proceso, sobretodo cuando se busca determinar la ventana de ope-

ración que permita el acoplamiento de los procesos como es el caso de los procesos

h́ıbridos y reactivos, por lo que se generó un método de diseño gráfico basado en pro-

yecciones de Cruickshank el cuál permite determinar: el número de etapas, los ĺımites

de la relación D/F, el avance de reacción y el perfil de composiciones. El método gráfico

permitió aplicar conceptos usados en la destilación reactiva (como es el caso de la pseu-

domezcla inicial, la regla de la palanca reactiva y el punto de diferencia) a la extracción

reactiva en los diagramas de proyecciones. La regla de la palanca reactiva representó un

concepto de gran interés en este proceso debido a que sólo se ha encontrado referenciada

para el proceso de destilación reactiva.

El segundo método de diseño corresponde a un método aproximado basado en la

adaptación de las correlaciones de las ĺıneas de reparto y curva de solubilidad del equili-

brio ĺıquido ĺıquido al equilibrio ĺıquido reactivo mediante el uso de las variables trans-

formadas. Este método tiene las particularidades de permitir evaluar el proceso de la

extracción reactiva en forma rápida, fácil y confiable y si se parten de datos experimen-

tales no requiere del uso de parámetros termodinámicos.
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4.1.3. Método para Śıntesis del Proceso . . . . . . . . . . . . . . . . . 37

4.2. Métodos Numéricos . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 38

4.2.1. Método para Simular un Proceso de Reacción-Extracción en Con-

tracorriente y Multietapas . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 38

4.2.2. Método de Diseño para la Simultánea Extracción Ĺıquido Ĺıquido
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B.1. Coordenadas Cartesianas de los Vértices del Tetraedro . . . . . . . . . 105



Lista de Figuras

2.1. Esquemas de los procesos de la Extracción Reactiva. a) Convencional, b)
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temperatura a diferentes presiones (Toikka y Toikka, 2009). . . . . . . . 15
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Jänecke, de agrupamiento y de Cruickhank para un diagrama con un

par parcialmente miscible, b) Proyección Jänecke de B c) Proyección del

agrupamiento CD, d) Proyección de Cruickshank de AB (Harjo et al.,

2004). . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 23

3.14. Reduciendo la dimensionalidad, cortes seccionales de la superficie de so-

lubilidad. b) superficie de solubilidad del tipo I y b) superficie de solubi-

lidad del tipo II (Olaya, 1996). . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 24
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4.1. Caracteŕısticas cualitativa de los métodos para el análisis, śıntesis y di-
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Caṕıtulo 1

Introducción

En este caṕıtulo, primero se describe en forma breve el potencial que presenta el

proceso de la extracción reactiva para ser objeto de estudio, luego se explica la moti-

vación y los objetivos que se siguieron en la investigación, posteriormente se presentan:

la contribución, la divulgación y la publicación derivadas durante el desarrollo de la

investigación. Además, en la parte final de este caṕıtulo se hace una descripción del

contenido de cada uno de los caṕıtulos de esta tesis.

1.1. Potencial de la Extracción Reactiva

La extracción reactiva es una operación que combina dos de las tareas claves en

ingenieŕıa qúımica: reacción y separación. La extracción reactiva es un término general

que puede ser usado tanto para la reacción extractiva como para la reaction-enhanced

extraction. En la reacción extractiva se combina la reacción y separación en una mis-

ma unidad de separación para propósitos de facilitar una reacción deseada, mientras

que en la reaction-enhanced extraction se pretende el enriquecimiento del coeficiente de

distribución de la extracción a través del uso de extractantes reactivos que forma un

complejo molecular con el soluto deseado (Perry y Green, 2007). Con la finalidad de

evitar confusión en los términos empleados, en este trabajo se usa el término general. La

extracción reactiva involucra tener a la reacción en presencia de dos fases ĺıquidas, to-

mando ventajas en la distribución de reactantes, productos y catalizadores homogéneos

(si este, se encontrará presente) entre las dos fases para mejorar el desarrollo de la

reacción.

Las clases de reacciones que pueden beneficiarse de un esquema de reacción ex-

tractiva incluye a: a) las reacciones limitadas por el equilibrio qúımico (tales como

esterificaciones, transesterificaciones y reacciones de hidrólisis), donde es importante

1
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Caṕıtulo 1. Introducción 2

Tabla 1.1: Métodos de la extracción reactiva para el análisis de factibilidad (AF), śıntesis (S) y diseño
(D) en equilibrio (Eq.) y no equilibrio (No Eq.). Clave: � Aplicable, � No aplicable / No menciona

Enfoque Autor A.F. S D Eq. No Eq. Determina
Método geométrico- Minotti et al. (1998) � � � � � Influencia del solvente
Etapa a etapa holdups en fase reactiva
Método geométrico- Samant y Ng (1998b) � � � � � Rango de operación factibles,
Método continuación número etapas
Sobreposición del ELL Pai et al. (2004) � � � � � Tiempo de residencia,
y EQ número etapas, pH
Método corto Gutiérrez (2008) � � � � � Configuración del proceso
Balance de población Bart et al. (2008) � � � � � Hidrodinámica del sistema
Análisis del equilibrio Samant y Ng (1998a) � � � � � Variables claves del proceso
termodinámico y rangos factibles
McCabe-Thiele Machhammer (1994) � � � � � Número de etapas

y cantidad de reactantes
Transferencia de masa Samant y Ng (1998a) � � � � � Configuración de extractores
y cinética

eliminar un producto o subproducto de la zona de reacción para mejorar la conversión,

y b) reacciones consecutivas o secuenciales (tales como nitraciones, sulfonaciones y al-

quilaciones), donde el objetivo puede ser producir el producto mono o difuncional y

minimizar la formación de subsecuentes productos adicionales.

Un ejemplo de extracción reactiva limitada por el equilibrio qúımico es la transes-

terificación de aceites triglicéridos y grasas para la producción de biodiesel (Canakci y

Van Gerpen, 2003; Gutiérrez, 2008). Otro ejemplo es la esterificación del ácido acético

acuoso por reacción con butanol que involucra la extracción del acetato de butilo como

producto, estudiada por Minotti et al. (1998). Para el caso de las reacciones consecuti-

vas o secuenciales Samant y Ng (1998a) realizaron análisis teóricos utilizando este tipo

de reacciones.

En las últimas décadas se ha visto un incremento significativo en el número de inves-

tigaciones experimentales referidas a la extracción reactiva, que van desde la separación

o producción de sustancias qúımicas hasta las del tipo biológicos (Bart et al., 2008;

Datta et al., 2009; Kahya et al., 2001; Kumar y Babu, 2008; Kumar et al., 2011; Mali-

nowski, 2000; Patnaik, 1992). Estas investigaciones tienen potencialmente su aplicación

en el campo de la metalurǵıa, la conservación ambiental, la qúımica, la farmacéutica y

la biotecnológica.

La extracción reactiva es más compleja para diseñar que un reactor o una columna de

extracción ĺıquido-ĺıquido. Sin embargo, se tienen investigaciones teóricas relacionadas

con métodos y herramientas para el análisis de factibilidad, śıntesis y diseño del proceso.

En la Tabla 1.1 se presenta un resumen de estos métodos encontrados en la literatura.

A partir de la literatura revisada, se puede inferir que a pesar de que se han desa-

rrollado métodos y herramientas en el proceso de extracción reactiva que involucran
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Caṕıtulo 1. Introducción 3

el equilibrio y el no-equilibrio, el marco conceptual para la evaluación preliminar del

proceso todav́ıa es susceptible de desarrollo en la obtención de suficiente base teórica

que permita potencializar mas el proceso. A este respecto, se tiene referencias de que

las separaciones reactivas de destilación, adsorción, absorción y extracción tienen una

gran similitud y sus modelos deben estar basados en gran medida bajo el mismo marco

de desarrollo (Pisarenko et al., 2001; Stankiewickz y Moulijn, 2003).

1.2. Motivación y Objetivos de la Investigación

La motivación de esta investigación proviene de aportar conceptos fundamentales al

marco teórico conceptual del diseño de la extracción reactiva. Para ello se consideró co-

mo punto de referencia el supuesto de la similitud entre los otros procesos, en particular

con los de la destilación reactiva y la extracción ĺıquido ĺıquido.

En la destilación reactiva existe una gran variedad de métodos con diferentes enfo-

ques, los cuáles se agrupan en tres grupos principales: a) gráficos (análisis de la estáti-

ca, mapas de curvas residuales, técnicas de región factibles, algoritmos de punto fijo,

cascadas reactivas, McCabe-Thiele y Ponchon Savarit), b) basados en la optimización

(MINLP, OCFE y MIDO) y c) los métodos heuŕısticos (Almeida-Rivera, 2005). Para

el caso de la extracción ĺıquido ĺıquido no se tiene tal variedad, pero también se pue-

den agrupar en: a) métodos gráficos (McCabe-Thiele y punto de diferencia), b) método

aproximado (método de grupo) y c) métodos rigurosos (métodos de flujo isotérmicos,

algoritmos etapa-etapa). Tomando como referencia estos métodos se considera que exis-

te un área de oportunidad de desarrollo para que éstos sean extendidos a la extracción

reactiva.

El objetivo general de este trabajo fue el desarrollo e implementación de métodos

de diseño para la extracción reactiva que permitan la identificación y análisis de regio-

nes factibles de operación fundamentados y validados en la teoŕıa. Entre los objetivos

espećıficos se contempló: la obtención de valores iniciales de las variables de diseño (ta-

les como: avance de reacción, número de etapas), la determinación de las condiciones

ĺımites de operación de la columna de extracción reactiva y su aplicación al análisis de

casos de estudio para diversos tipos de reacciones.

1.3. Contribución

Entre las contribuciones de este trabajo se encuentra la generación de nuevos co-

nocimientos en la extracción reactiva. A partir del marco conceptual reportado en la
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Caṕıtulo 1. Introducción 4

literatura se planteó una metodoloǵıa que permite determinar cualitativamente y cuan-

titativamente el equilibrio de fases, el equilibrio qúımico y el equilibrio ĺıquido ĺıquido

reactivo. Esta metodoloǵıa es importante en la etapa inicial del análisis de un proceso,

pues ayuda a decidir si éste es posible o no. Los desarrollos de un método de diseño

gráfico y un método de diseño aproximado constituyen los aportes más importantes de

este trabajo. Estos métodos de diseño fueron aplicados, entre otros casos, a reacciones

reales como la hidrólisis enzimática del octanoato de metilo y la esterificación de ácido

acético con butanol de gran aplicación en el área qúımica, lo que representa aplicaciones

de interés en esta área.

1.4. Divulgación

Los resultados parciales obtenidos en el desarrollo de este trabajo se han presentado

en tres congresos académicos:

XXXV Encuentro Nacional de la Academia Mexicana de Investigación y Docencia

en Ingenieŕıa Qúımica. Herramientas Conceptuales de la Extracción Reactiva.

Mayo 2014.

XXII International Materials Research Congress. Preliminary Design of Extrac-

tive Reaction Process for the Hydrolisis of Methyl Octanoate. Agosto 2013.

XXXIII Encuentro Nacional y II Congreso Internacional de la Academia Mexicana

de Investigación y Docencia en Ingenieŕıa Qúımica. Superficies de Equilibrios

F́ısicos y Qúımicos en el Diseño Conceptual de la Extracción Reactiva. Mayo

2012.

1.5. Publicación

Se tiene un art́ıculo en aceptación en la revista Chemical Engineering Research and

Design y se esta trabajando en la redacción de otro.

1.6. Estructura de la Tesis

El presente trabajo está dividido en seis caṕıtulos y dos anexos. En el caṕıtulo 1 se

presenta el potencial que tiene el proceso de la extracción reactiva, la motivación y los
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Caṕıtulo 1. Introducción 5

objetivos que originaron este trabajo. Aśı mismo, se muestra la contribución, divulga-

ción y publicación de los resultados obtenidos de la investigación. Los fundamentos de la

extracción reactiva tales como la definición, los fenómenos que se dan en la interacción

reacción-separación, las ventajas, caracteŕısticas y tipos de funcionalidades se explican

en el caṕıtulo 2. Para complementar el marco teórico se presta especial atención a los

caṕıtulos 3 y 4. En el caṕıtulo 3 se mencionan algunos aspectos termodinámicos de los

equilibrios involucrados en este proceso, se destaca la importancia de los sistemas cua-

ternarios y se explica la estrategia propuesta para un análisis cualitativo y cuantitativo

de estos sistemas. En el caṕıtulo 4 se hace una reseña de los métodos de análisis, śınte-

sis y diseño publicados en la literatura. El método gráfico desarrollado para sistemas

cuaternarios se describe en el caṕıtulo 5 y se ilustra para varios casos de diseño. En

el caṕıtulo 6 se presenta el método aproximado basado en correlaciones del equilibrio

ĺıquido ĺıquido. Posteriormente, se presentan las conclusiones generales del trabajo de

investigación. Como complemento a este trabajo se presentan dos anexos. Uno de la

descripción de los sistemas reactivos utilizados y otro de las coordenadas útiles para la

representación gráfica del tetraedro en 3D.
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Caṕıtulo 2

Fundamentos de la Extracción

Reactiva

El objetivo de este caṕıtulo es presentar la importancia que presentan los siste-

mas que combinan la reacción con la extracción desde el punto de vista del grado de

integración, de las ventajas, desventajas y caracteŕısticas del proceso.

2.1. Proceso de Integración Reacción-Extracción

La mayoŕıa de los procesos qúımicos impactan sobre los costos globales de produc-

ción debido a los costos de separación y purificación. La integración reacción-separación

es considerada como la clave para mejorar la eficiencia del proceso y disminuir los cos-

tos relacionados con estas etapas. En algunos procesos industriales se tienen transfor-

maciones qúımicas que involucran reacciones reversibles, las cuales se pueden llevar a

condiciones adecuadas para lograr incrementar la conversión de reactantes, el rendi-

miento y la productividad. En este tipo de reacciones la remoción del producto de la

zona de reacción permite mejorar la conversión de las materias primas aumentando el

rendimiento y la productividad. Esta mejora en el desempeño hace posible la intensifi-

cación de procesos y la reducción del volumen del reactor lo que implica una significante

reducción en los costos operativos y de capital (Gutiérrez, 2008).

En la extracción reactiva se integra en forma simultánea la reacción qúımica con la

extracción ĺıquido ĺıquido. En este proceso la separación de las fases es la que permite

retirar los productos de la reacción qúımica, esto se logra mediante la formación de una

segunda fase ĺıquida selectiva al producto, el producto se transfiere a la segunda fase y

ésta a su vez es inmiscible a la fase donde la reacción se lleva a cabo. La segunda fase

al separarse, produce un desequilibrio qúımico, lo que favorece la conversión de más
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reactivos a productos. La inmiscibilidad de las fases puede ocurrir naturalmente en el

sistema reactivo o puede ser inducido deliberadamente por la adición de un disolvente

(Samant y Ng, 1998b).

El proceso reacción-extracción simultáneo no sólo implica la realización de la reac-

ción qúımica y la separación de la mezcla reaccionante en un solo aparato también

incluye encontrar las condiciones adecuadas que garantizen la realización simultánea

de ambos procesos. Considerando estos aspectos el grado con el cual se superen las

limitantes del proceso determina el campo de aplicación del proceso simultáneo reac-

ción-extracción donde se tendrán ventajas distintivas comparados con los procesos con-

vencionales.

2.2. Ventajas y Desventajas de la Extracción Reac-

tiva

La extracción reactiva ofrece ventajas comparada con los procesos convencionales

permite aumentar la conversión de los reactantes y consecuentemente la productividad.

Este incremento en la conversión se explica al considerar que algunos componentes

claves formados durante la conversión de los reactantes son removidos simultáneamente

de la zona de reacción y esto produce una aceleración de la reacción directa en reacciones

reversibles. En reacciones múltiples, paralelas o consecutivas, donde hay un aumento

en los subroductos la extracción reactiva permite aumentar la selectividad y disminuir

este efecto indeseado. La selectividad se ve favorecida por la velocidad de la reacción

objetivo (reacción de la que se obtiene el producto deseado) y la disminución de la

velocidad de las reacciones secundarias (Gutiérrez, 2008).

El incremento de la conversión hace posible una mejor utilización de las materias

primas, y el incremento en la selectividad conduce a una reducción en la cantidad de

subproductos o productos no deseados lo que implica una reducción de las corrientes de

desecho. Desde el punto de vista económico, la extracción reactiva permite el desarrollo

de procesos más compactos debido a la reducción en la cantidad y tamaño de las

unidades de procesamiento (Samant y Ng, 1998b).

La extracción reactiva por ser un proceso integrado puede presentar las mismas

desventajas que éstos cuando son comparados con los procesos convencionales. Entre las

posibles desventajas se encuentra el control del proceso, el cual puede ser más complejo

en un proceso integrado que uno convencional. Frecuentemente, la integración conduce

a la existencia de múltiples estados estables en el sistema, es decir, pequeñas variaciones
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en los parámetros de operación hacen que el sistema cambie a un nuevo estado estable

con alta productividad o conversión a otro con menores valores de eficiencia. Por esta

razón, los procesos integrados requieren de lazos de control robustos.

2.3. Caracteŕısticas de la Extracción Reactiva

Algunos sistemas reactivos no necesitan de la adición de un solvente para formar dos

fases ĺıquidas. Este tipo de sistemas se denominan autoinducidos. Es decir los compues-

tos qúımicos del sistema tienen las propiedades necesarias para formar naturalmente

dos fases ĺıquidas en equilibrio. Las fases ĺıquidas se pueden formar entre los productos

de la reacción o entre los reactivos y/o productos. Esta caracteŕıstica es fundamental

para explotar los beneficios de la extracción reactiva

Los sistemas autoinducidos son muy importantes porque permite prescindir de las

etapas subsecuentes de recuperación y purificación del solvente. La principal ventaja

de la extracción reactiva autoinducida es la disminución de los costos operativos ya

que los solventes que generalmente son compuestos orgánicos son muy costosos y se

van agotando dentro del proceso haciendo necesaria la adición de solvente fresco para

mantener el nivel de concentración del solvente dentro del sistema de extracción.

Las reacciones que presentan esta caracteŕıstica son: a) las reacciones de esterifica-

ción, usadas para la obtención de productos como el acetato de butilo (Minotti et al.,

1998), acetato de amilo (Gutiérrez, 2008) y oleato de metilo (Chen et al., 2004). b)

las reacciones de hidrólisis como la del octanoato de metilo (Krause et al., 2010) y c)

las reacciones de transesterificación como la utilizada para la producción del biodiesel

(Gutiérrez, 2008).

Los sistemas inducidos en extracción reactiva necesitan la adición de un tercer com-

ponente ĺıquido denominado solvente para formar las dos fases ĺıquidas en equilibrio.

La selección de las propiedades del solvente es muy importante en este tipo de sistemas.

Además de las propiedades requeridas para la extracción ĺıquido ĺıquido (Treybal, 1963)

se debe prestar especial atención a la miscibilidad requerida (parcialmente o comple-

tamente miscible) y a la capacidad para reaccionar qúımicamente con respecto a los

productos y/o reactivos para que se cumpla el objetivo del proceso.

Los sistemas inducidos necesitan de una unidad de separación adicional donde se

recupera el solvente que se recircula al proceso de extracción reactiva. A pesar de este

inconveniente, los sistemas inducidos son la solución para mejorar el rendimiento y la

selectividad del producto deseado.

Los sistemas inducidos también pueden ser utilizados en sistemas reaccionantes que
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presentan una alta complejidad para su separación como en el caso de procesos que

contienen impurezas que son dif́ıciles de separar por técnicas convencionales o el caso

de presencia de azeótropos que sólo pueden ser separados con técnicas costosas como

destilación por cambio de presión, destilación azeótropica o destilación extractiva que

aumentan los costos de producción y el valor del producto final. En este tipo de sistemas

reaccionantes el uso de la extracción reactiva inducida puede ser la clave para aumentar

la eficiencia del proceso y disminuir los costos de producción y son una alternativa para

sistemas que exhiben dificultades operativas.

Las reacciones que presentan este tipo de caracteŕıstica tienen mayor aplicación en el

área de biotecnoloǵıa y bioprocesos y son los más referenciados en la literatura cient́ıfica.

Ejemplo de ello, son los encontrados para la obtención de penicilina G (Gaidhani, 2002),

producción de ácido láctico (Pai et al., 2004) obtención de ácido giberélico (Hollmann,

1995) y producción de ácido salićılico (Haensel, 1986). Samant y Ng (1998a) presentan

reacciones hipotéticas más generales donde muestran como la adición del solvente ayuda

a mejorar la separación de compuestos, aumentar el rendimiento y la selectividad en el

proceso.

2.4. Clasificación de la Extracción Reactiva de Acuer-

do al Proceso

La extracción reactiva se puede clasificar de acuerdo a la interacción propiciada entre

la reacción y la separación. De acuerdo a Cardona y Gutiérrez (2007a) se distinguen tres

clases principales de procesos: el convencional, el homogéneo conjugado y el homogéneo

simultáneo.

a. El proceso convencional consiste en tener separadas la zona de reacción de la sección

de separación. Generalmente, la reacción tiene origen en el reactor hasta alcanzar

el equilibrio, el producto, más los productos indeseados y los reactivos que no reac-

cionaron ingresan al proceso de separación. Alĺı se extrae el producto de interés y

se desechan las otras sustancias. En este esquema de proceso (Fig. 2.1a) no exis-

te interacción entre la separación y la reacción. La separación contempla todas las

dificultades inherentes a la mezcla. Se tiene un proceso de bajo rendimiento y conver-

sión, grandes cantidades de corrientes de desecho y una inversión económica inicial

elevada, al requerirse varias unidades de separación para obtener un producto con

las caracteŕısticas deseadas.

b. En el proceso conjugado (Fig. 2.1b) la interacción se realiza al retirar parte de la
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Figura 2.1: Esquemas de los procesos de la Extracción Reactiva. a) Convencional, b) Homogéneo
conjugado y c) Homogéneo simultáneo.

mezcla reaccionante en el momento en que la reacción sucede en el reactor. La mezcla

es conducida al sistema de separación ĺıquido-ĺıquido, en la cual selectivamente con

la ayuda de un disolvente se retira el producto. Como consecuencia, en el reactor se

rompe el equilibrio termodinámico de la reacción, debido a la continua retirada de

producto, lo que hace que el sistema trate de volver al equilibrio, consumiendo más

reactivo y obteniendo más producto. Esta interacción conduce a obtener mayores

conversiones, menos corrientes de desecho, disminución en los costos de inversión

(reducción del número de equipos). Estas ventajas transforman un proceso costoso

e ineficaz en un proceso más eficiente y económico.

c. En el proceso homogéneo simultáneo (Fig. 2.1c) el proceso de separación ĺıquido

ĺıquido se realiza en el mismo equipo donde se lleva a cabo la reacción. El disol-

vente se adiciona junto con los reactivos a la unidad de proceso, y continuamente

se retira la fase rica en producto para llevarla a la etapa de recuperación de disol-

vente. En muchas ocasiones es necesario contar con un sedimentador entre la etapa

de recuperación del disolvente y la unidad de proceso simultáneo. En la unidad de

proceso suceden fenómenos importantes: la reacción es afectada por el disolvente,

ya que continuamente se extrae selectivamente el producto generado, rompiendo el

equilibrio de reacción y provocando la formación de más producto. Por otra parte,

la transferencia de masa del soluto hacia el extractante se encuentra afectada por la

resistencia que aportan los reactivos. Es importante contar con una buena agitación

para garantizar la correcta distribución de la fase dispersa en la totalidad del sistema.

Además de lograr los beneficios contemplados en el fenómeno homogéneo conjugado

(selectividad, conversión, etc.), la interacción alcanzada por la reacción-separación

es mucho mayor que la conseguida en el fenómeno anterior.

La elección del tipo de fenómeno que más convenga al sistema reaccionante depen-

de mucho de sus condiciones de operación. Aśı para procesos en los cuales se desea
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aprovechar al máximo la interacción de la extracción-reacción, es preferible (siempre y

cuando sea posible), utilizar el fenmeno homogéneo simultáneo (Gutiérrez, 2008). En

este trabajo se hace referencia a este tipo de fenómeno dado que representa la mayor

integración e intensificación del proceso.



Caṕıtulo 3

Aspectos Termodinámicos de la

Extracción Reactiva

El objetivo de este caṕıtulo es presentar una breve descripción de los aspectos termo-

dinámicos y representaciones gráficas del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo. Se presenta

el comportamiento de sistemas binarios, ternarios y cuaternarios de donde se puede

comprender porque los sistemas cuaternarios son de gran interés de estudio.

3.1. Comportamiento de los Sistemas Ĺıquido Ĺıqui-

do Reactivo

El equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo (ELLR) se analiza representando el diagrama

de equilibrio de fases en forma conjunta con el equilibrio de reacción para definir los

puntos de intersección. El diagrama con estos puntos de intersección se le conoce como

diagrama de equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo o diagrama de fases con reacción qúımica.

En este diagrama es posible identificar las regiones de concentración dónde el sistema

en equilibrio qúımico también presenta dos fases ĺıquidas.

Para el análisis del comportamiento del equilibrio termodinámico se emplea la regla

de la fase de Gibbs. En el estado simultáneo de equilibrio qúımico y de fases esta regla

esta dada por la Ec. 3.1.

F = C − F −R + 2 (3.1)

donde F es el número de grados de libertad, C es el número de componentes (especies

qúımicas distintas), F el número de fases presentes en el equilibrio y R es el número de

reacciones qúımicas en equilibrio. Para una reacción qúımica con dos fases ĺıquidas la
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Tabla 3.1: Comportamiento y representación de los sistemas en el ELLR de acuerdo a los grados de
libertad y a las variables que se fijan. 2D y 3D se refiere a representaciones en dos y tres dimensiones

Sistema Grados de Libertad Variable Fija Estado del Sistema Comportamiento Representación
Binario 1 T o P Invariante —– 2D
Ternario 2 T y P Invariante —– 2D
Ternario 2 T o P Monovariante Curva 2D
Cuaternario 3 T y P Monovariante Curva 3D

regla de las fases está dada por la Ec. 3.2

F = C − P −R + 2 = C − 2− 1 + 2 = C − 1 (3.2)

De acuerdo a la Tabla 3.1 para variar la P y T, el sistema binario en el estado de

equilibrio simultáneo tiene un grado de libertad (equilibrio monovariante), el ternario

tiene dos grados de libertad (equilibrio bivariante) y el cuaternario tiene tres grados de

libertad (equilibrio polivariante). De esto se deriva que de acuerdo a la variable que se fije

se tendrá un estado del sistema que determina el comportamiento y su representación

en los diagramas de fases. Por ejemplo, en un sistema binario no se debe considerar a

T y P constante debido a que a P=cte (o T=cte) existe un estado invariente F = 0

(Toikka y Toikka, 2009; Walas, 1985).

En el análisis termodinámico es necesario considerar la posible geometŕıa del equi-

librio qúımico. En el caso de una reacción qúımica en equilibro en solución homogénea

(sistema en una fase), la regla de las fases sigue la Ec. 3.3:

F = C − P −R + 2 = C − 1− 1 + 2 = C (3.3)

En la Tabla 3.2 se muestran los grados de libertad de acuerdo al número de compo-

nentes del sistema. En esta misma Tabla se indica el estado del sistema que se alcanza

dependiendo de las variables que se fijan. La separación de fases reduce los grados de

libertad y en consecuencia cambia la geometŕıa del equilibrio qúımico. Por ejemplo, pa-

ra un sistema cuaternario a condiciones isotérmicas e isobáricas el estado del sistema es

bivariante por lo que se tiene una superficie el equilibrio qúımico pero en el equilibrio si-

multáneo es monovariante y su comportamiento es una curva, amabas representaciones

en el espacio de composiciones del tetraedro.

Si el sistema se encuentra en un estado de equilibrio no qúımico la regla de las

fases se considera como la de los sistemas no reactivos. Las representaciones de estos

comportamientos se ejemplifican en las siguientes secciones.
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Tabla 3.2: Comportamiento y representación de los sistemas en el equilibrio qúımico de acuerdo a los
grados de libertad y a las variables que se fijan. 2D y 3D se refiere a representaciones en dos y tres
dimensiones

Sistema Grados de Libertad Variable Fija Estado del Sistema Comportamiento Representación
Binario 2 T y P Invariante —– 2D
Binario 2 T o P Monovariante Curva 2D
Ternario 3 T y P Monovariante Curva 2D
Cuaternario 4 T y P Bivariante Superficie 3D

3.1.1. Sistemas Binarios

Si se considera un sistema binario que sigue la siguiente reacción v1R1 � v2R2,

donde R1 y R2 son las especies qúımicas diferentes, v1 y v2 son los valores arbitrarios

de los coeficientes estequiométricos. La posición de los equilibrios qúımico y de fases

se pueden representar para diferentes valores de presión como una función de la T. En

los diagramas de la Fig. 3.1 se muestran las posiciones de ambos equilibrios. La ĺınea

sólida representa la curva del equilibrio ĺıquido ĺıquido y las ĺıneas punteadas muestran

la dependencia del equilibrio qúımico con la temperatura. La posición de ambas curvas

dependen del valor de la presión (Toikka y Toikka, 2009).

A una presión P=P’(Fig. 3.1a) la temperatura desplaza al equilibrio qúımico de

un área homogénea al área del equilibrio simultáneo (equilibrio de fases y qúımico)

correspondiente a una T=T’. Por lo tanto, a esta temperatura el estado del equilibrio

qúımico de la reacción también pertenece al área de separación de la fase ĺıquida (ĺınea

ab) a un cambio de temperatura mayor el equilibrio qúımico vuelve a estar en un área

homogénea.

A una presión P=P” (Fig. 3.1b) el estado de equilibrio qúımico pertenece a la región

homogénea para cualquier cambio de temperatura. La región de separación de fases no

corresponde a la del equilibrio qúımico al valor de presión dado P”. Por lo tanto, el

proceso simultáneo a estas condiciones no se puede llevar a cabo.

A una presión de P=P”’(Fig. 3.1c) la temperatura desplaza al equilibrio qúımico de

la región homogénea a una T=T”’la cual resulta en el punto cŕıtico del equilibrio qúımi-

co y ĺıquido ĺıquido. Es decir, la fase cŕıtica del equilibrio ĺıquido ĺıquido corresponde

también a la del equilibrio qúımico.

3.1.2. Sistemas Ternarios

La curva del equilibrio qúımico depende del numero de componentes (especies) y

de los valores estequiométricos. En un sistema ternario que sigue la siguiente reacción

qúımica reversible en fase ĺıquida v1R1 +v2R2 � v3R3, a una T y P constante, el estado
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Figura 3.1: Representación de los equilibrios qúımico y ĺıquido-ĺıquido (como una función de la T)
para diferentes valores de presión en sistema binario reactivo. La ĺınea sólida representa la curva del
equilibrio ĺıquido ĺıquido y la ĺınea punteada el desplazamiento del equilibrio qúımico con la temperatura
a diferentes presiones (Toikka y Toikka, 2009).

Figura 3.2: Curva del equilibrio qúımico (ĺınea sólida) en el espacio de composiciones del triángulo
(Toikka y Toikka, 2009).

del equilibrio corresponde a una curva en el espacio de composiciones del triángulo (Fig.

3.2). Cada punto de composición sobre la curva corresponde a una afinidad qúımica igual

a cero, es decir la velocidad de reacción también es cero.

La curva del equilibrio ĺıquido ĺıquido (curva binodal) en sistemas ternarios presenta

diferentes comportamientos de acuerdo al tipo de miscibilidad entre los componentes.

Sorenson et al. (1979b) muestran una clasificación y frecuencia con la que se presentan

estos sistemas. Para ejemplificar de una manera sencilla se presenta el caso de sistemas

con miscibilidad limitada y con un par parcialmente miscible.

Las Figs. 3.3 y 3.4 presentan dos ejemplos de sistemas reactivas ternarios donde la

intersección del equilibrio qúımico y la curva binodal existe. La diferencia entre los dia-

gramas está determinada por la posición de la única ĺınea de reparto reactiva. El cambio
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Figura 3.3: Diagrama del sistema reactivo ternario con intersección de las curvas del equilibrio
qúımico y binodal: caso de única ĺınea de reparto reactiva (ĺınea punteada). Ĺınea sólida: curva del
equilibrio qúımico, curva ab: curva binodal, ĺıneas rectas: ĺıneas de reparto y K: punto cŕıtico (Toikka
y Toikka, 2009).

Figura 3.4: Diagrama del sistema reactivo ternario con intersección de las curvas del equilibrio
qúımico y binodal: caso de dos únicas ĺıneas de reparto reactivas(ĺıneas punteadas). Ĺınea sólida: curva
del equilibrio qúımico, curva ab: curva binodal, ĺıneas rectas: ĺıneas de reparto y K: punto cŕıtico (Toikka
y Toikka, 2009).

en las condiciones externas (por ejemplo, temperatura) permite desplazar el equilibrio

qúımico y transformar la curva binodal, por esta razón en la Fig. 3.4 se puede presentar

dos únicas ĺıneas de reparto reactivas. Dependiendo de la naturaleza fisicoqúımica del

sistema, estos cambios pueden generar comportamiento como el mostrado en la Fig.

3.5 donde la curva del equilibrio qúımico pasa a través del punto critico del equilibrio

ĺıquido ĺıquido (Toikka y Toikka, 2009).

3.1.3. Sistemas Cuaternarios

En los sistemas cuaternarios al igual que en los ternarios es importante considerar

la variedad de posibles tipos de diagramas de equilibrio ĺıquido ĺıquido. En esta sección
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Figura 3.5: Diagrama del sistema reactivo ternario: la curva del equilibrio qúımico pasa a través del
punto critico. Ĺınea sólida: curva del equilibrio qúımico, curva ab: curva binodal, ĺıneas rectas: ĺıneas
de reparto y K: punto cŕıtico (Toikka y Toikka, 2009).

sólo se hace referencia a un tipo de sistema cuaternario con solubilidad limitada y con

un par de subsitemas binarios y dos subsistemas ternarios.

Uno de los sistemas cuaternarios reactivos más importante en la práctica son las

reacciones de esterificación alcohol(R1) + ácido(R2) � agua(R3) + ester(R4). Debido

a la inmiscibilidad del agua con el ester, estos sistemas cuaternarios (alcohol-ácido-

agua-ester) tienen un área de solubilidad limitada en el espacio de concentraciones del

tetraedro.

En la Fig. 3.6 se presenta una superficie t́ıpica del equilibrio qúımico para la reacción

de la sintesis del acetato de propilo a una T=313.15 K. En el tetraedro se presentan

las composiciones de los sistemas con la reacción directa (esterificación) y la reacción

indirecta (hidrólisis del ester). Las composiciones del equilibrio qúımico pertenece a la

superficie dentro del tetraedro. De acuerdo a la reacción los cuatro subsistemas ternarios

del sistema cuaternario están en estado de equilibrio no qúımico. Dos sistemas binarios

(R1 − R2 y R3 − R4) están también en estado de equilibrio no qúımico, pero los otro

cuatro subsistemas binarios (R1−R3, R1−R4, R2−R3 y R2−R4) son no reactivos. Estos

cuatro subsistemas binarios deben ser considerados como la frontera de la superficie del

equilibrio qúımico en el tetraedro (Toikka y Toikka, 2009).

La superficie de solubilidad (binodal) en el tetraedro de composiciones es presentado

en la Fig. 3.7. La intersección de la superficie del equilibrio qúımico con la superficie

del equilibrio de fases da el área de intersección del ELLR la cual es presentada en la

Fig. 3.8. Por lo tanto esa región se encuentra en equilibrio simultáneo de reacción y de

fase.

Las gráficas en 3D de las Figs. 3.6, 3.7 y 3.8 dan una descripción principalmente

cualitativa del diagrama de fases. Los sistemas cuaternarios pueden ser representados
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Acetato de Propilo

ácido acético

propanol

agua

Figura 3.6: Superficie del equilibrio qúımico de la reacción de la śıntesis del acetato de propilo (Toikka
y Toikka, 2009).

Acetato de Propilo

ácido acético propanol

Figura 3.7: Superficie binodal del sistema ácido acético-n-propanol-agua-aceto de propilo a una
T=313.15 K (Toikka y Toikka, 2009).

K1K1 K2

Acetato de Propilo

ácido acético propanol

Figura 3.8: Área del equilibrio simultáneo para el sistema ácido acético-n-propanol-agua-actetao de
propilo a T=313.15 K (área blanca) (Toikka y Toikka, 2009).
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en diagramas de 2D realizando algunas proyecciones y transformaciones en las compo-

siciones, este tema es descrito en las siguientes secciones.

3.2. Representación de Sistemas Cuatermarios Reac-

tivos

En la extracción reactiva es frecuente que se presente alguna de estas situaciones:

a) la mezcla que contiene el soluto a separar está formada por más de dos sustancias,

b) para conseguir una buena separación es preciso utilizar una mezcla de disolventes y

c) la reacción qúımica tiene diferentes componentes a los involucrados en la extracción

(Olaya, 1996). Esto puede implicar sistemas de cuatro, cinco o más componentes. La

representación gráfica de los datos del ELLR en sistemas más complejos que los cua-

ternarios es complicado. Sin embargo, en muchos de estos casos, es posible agrupar los

componentes respecto a su tipo qúımico y considerar la mezcla compleja como formada

por mezcla de grupos. En las siguientes secciones se mencionan algunas de las formas

para representar el ELLR de sistemas cuaternarios y sobre los cuales se hace referncia

en este trabajo.

3.2.1. Representación usando coordenadas en fracción mol

Los cuerpos geométricos que se toman como modelo para representar tanto el ELL

como el ELLR de sistemas cuaternarios son: el tetraedro regular, el prisma triangular

y el tetraedro trirrectángulo. La diferencia entre las representaciones de estos dos equi-

librios se presenta en la forma del equilibrio. De acuerdo a la regla de la fase de Gibbs

a T y P constante un sistema en ELL tiene 4(C)-2(F )=2 grados de libertad, para estas

condiciones la región es una superficie y para un sistema en ELLR se tiene un grado de

libertad como se mostró en la Tabla 3.1 por lo que la región es representada por una

curva. En la Fig. 3.9 se muestran las representaciones para el ELL, la más utilizada es

la del tetraedro regular o equilátero.

En el tetraedro regular los cuatro componentes puros del sistema se sitúan en los

vértices. Aśı, las aristas representan las seis posibles combinaciones binarias, las ca-

ras triangulares los cuatro ternarios y el interior del tetraedro la zona cuaternaria del

sistema.

Los tres tipos más comunes de diagramas de fase ĺıquido ĺıquido que se presentan

en sistemas cuaternarios son: Tipo I, II y III, con uno, dos y tres pares parcialmente

miscibles, respectivamente. En la Fig. 3.10 se representa la superficie del ELL para los
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Figura 3.9: Cuerpos geométricos utilizados en la representación del equilibrio ĺıquido-ĺıquido. a)
tetraedro regular, b) prisma triangular (adaptadas de Harjo et al. (2004)) y c) tetraedro trirrectángulo
(Toikka y Toikka, 2009).

diferentes tipos de mezclas.

Si se considera que estos tipos de mezclas se combinan con la reacción B +C � D

(donde D sea parcialmente miscible con C para un tipo I, parcialmente miscible con A

y C para un tipo II y parcialmente miscible con A, B y C para un tipo III). El ELLR

estará dado por la intersección de las superficies del equilibrio de fases y del equilibrio

qúımico. La región de intersección representa las composiciones donde el sistema se

separa en dos fases, en el resto de las composiciones del espacio, el sistema estará en

una sola fase con composiciones que caen en la superficie del equilibrio qúımico. Los

diagramas de fases del ELLR a condiciones isotérmicas e isobáricas para cada uno de

estos tipos se muestran en la Fig. 3.11 La curva apb representa la curva binodal reactiva

y las ĺıneas discontinuas las ĺıneas de reparto reactivas (Samant y Ng, 1998a).

Identificar y tratar de conocer las composiciones que satisfacen ambos equilibrios

no es fácil si se utilizan estos diagramas en coordenadas en fracción mol. Existen otros

tipos de representaciones basados en cortes y proyecciones que simplifican más esta

tarea.

3.2.2. Representación usando coordenadas transformadas

En coordenadas transformadas el diagrama de fases se puede graficar en dos dimen-

siones debido a la reducción del número de coordenadas independientes. El desarrollo

completo de las coordenadas transformadas y sus aplicaciones a diagramas de fase

vapor-ĺıquido de sistemas reaccionantes fueron propuestos por Ung y Doherty (1995).

En los sistemas de extración reactiva las coordenadas transformadas han sido utilizadas

por Samant y Ng (1998a).
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Figura 3.10: Tipos de mezclas cuaternarias. a) Tipo I formación de un par de ĺıquidos parcialmente
miscibles A-B y b) Tipo II formación de dos pares de ĺıquidos parcialmente miscibles A-B, B-C, c)
Tipo III formación de tres pares de ĺıquidos parcialmente miscibles A-B, B-C y B-D (Harjo et al.,
2004).

Figura 3.11: Diagramas de fases para el sistema cuaternario B + C � D con A como inerte. a)
Tipo I (par parcialmente miscibles D-C), b) Tipo II (dos pares de ĺıquidos parcialmente miscibles D-
A, D-C), c) Tipo III (tres pares de ĺıquidos parcialmente miscibles D-A, D-B y D-C) (Samant y Ng,
1998a).
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Figura 3.12: Diagramas de fases para el sistema cuaternario B + C � D con A como inerte,
en coordenadas transformadas. a) Tipo I (par parcialmente miscibles D-C), b) Tipo II (dos pares de
ĺıquidos parcialmente miscibles D-A, D-C), c) Tipo III (tres pares de ĺıquidos parcialmente miscibles
D-A, D-B y D-C) (Samant y Ng, 1998a).

Considerando el mismo sistema reactivo que en el punto anterior y usando el com-

ponente D como componente de referencia, las coordenadas transformadas quedan ex-

presadas por: XA = xA
1+xD

, XB = xB+xD
1+xD

y XC = xC+xD
1+xD

. Los diagramas de fases en

coordenadas transformadas se muestran en la Fig. 3.12. Los vértices corresponden a los

componentes puros A, B y C. El punto XA = 0 y XB=0.5 corresponde al componen-

te puro D, aśı como también a una mezcla de equilibrio de B, C y D. La curva apb

representa la curva binodal reactiva y las ĺıneas punteadas dentro de la curva binodal

reactiva representan a las ĺıneas de reparto. En la Fig. 3.12c, la curva binodal reactiva

se encuentra formada por las curvas ab y cd.

3.2.3. Representación usando proyecciones y cortes

Los sistemas con alta dimensionalidad se pueden visualizar mediante proyecciones y

cortes. Con estas representaciones la dimensión se reduce en uno, para disminuir la di-

mensionalidad en más de uno hay que realizar otra proyección que puede ser del mismo

tipo o diferente y puede ser desarrollada secuencialmente o en cualquier combinación.

Aśı mismo, para tener una información más completa del comportamiento del equili-

brio es necesario examinar más de una proyección o corte. Entre las proyecciones mas

utilizadas se encuentran las siguientes:

a) Proyección de Jänecke o de normalización. Esta definida por la selección de un

componente de referencia de la cual emanan los rayos de proyección (Fig. 3.13a). El

efecto total es la normalización de la composición con respecto al componentes de

referencia. Esta proyección es adecuada para eliminar componentes que se esperan
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Figura 3.13: Diferentes proyecciones para el ELL. a) Rayos de las proyecciones de Jänecke, de
agrupamiento y de Cruickhank para un diagrama con un par parcialmente miscible, b) Proyección
Jänecke de B c) Proyección del agrupamiento CD, d) Proyección de Cruickshank de AB (Harjo et al.,
2004).

que no afecten al ELL, tal como impurezas menores e inertes o para obtener una

proyección libre de solvente (Fig. 3.13b).

b) Proyección de agrupamiento o en paralelo. Los rayos de proyección son paralelos a

la arista que conecta a dos componentes de referencia, que aparecen agrupados en la

proyección (Fig. 3.13a). Esta proyección es útil para agrupar dos o más componentes,

los cuales necesitan ser representados en la proyección aunque sus composiciones

individuales no son tan importantes (Fig. 3.13c).

c) Proyección de Cruickshank. En esta proyección se escoge la dirección de los rayos de

proyección de acuerdo a la necesidad especial. El tetraedro es proyectado sobre un

plano paralelo a dos ejes que no se intersectan (Fig. 3.13a). La proyección aparece

como un cuadrado con los componente de los ejes que no se intersectan como diago-

nales. La proyección de Cruickshank es utilizada para visualizar el comportamiento

del ELL de sistemas cuaternarios del tipo I (Fig. 3.13d).

El uso de cortes es útil para determinar superficies, como es el caso de la curva bino-

dal. Para obtener la superficie de solubilidad de un sistema cuaternario se trazan planos

al tetraedro para que intersecten la superficie. El corte trazado tiene una representación

análoga a los sistemas ternarios. En la Fig. 3.14 se muestran los cortes seccionales a

mezclas del tipo I y II.

3.3. Equilibrio Termodinámico

El equilibrio simultáneo reacción-extracción se puede delinear mediante las superfi-

cies de equilibrio qúımico y de equilibrio de fases. Rivera y Cardona (2004) recomiendan
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Figura 3.14: Reduciendo la dimensionalidad, cortes seccionales de la superficie de solubilidad. b)
superficie de solubilidad del tipo I y b) superficie de solubilidad del tipo II (Olaya, 1996).

determinarlas en forma preliminar de manera independiente. En esta sección primero

se describen en forma separada y luego se explica el equilibrio en forma simultánea.

3.3.1. Equilibrio Ĺıquido Ĺıquido

El estudio del equilibrio ĺıquido-ĺıquido de un sistema implica la determinación de:

a) curvas binodales para sistemas ternarios o superficies de solubilidad para sistemas

cuaternarios. Los puntos que integran dichas curvas o superficies representan com-

posiciones en equilibrio.

b) ĺıneas de reparto en las zonas heterogéneas. Los extremos de estas ĺıneas conectan

las composiciones de las fases en equilibrio, y se sitúan sobre las curvas binodales o

superficies de solubilidad, según sea el caso.

El equilibrio entre fases se puede resolver mediante dos principales enfoques: el

método K, que resulta de la solución de las ecuaciones del balance de materia en

forma conjunta con las ecuaciones del equilibrio de las fases ĺıquidas y el método de

minimización de la enerǵıa de Gibbs (Iglesias-Silva et al., 2003).

3.3.1.1. Método K

A temperatura T y presión P constante, un sistema cerrado heterogéneo que contiene

F fases y C componentes se encuentra en equilibrio cuando se satisface la siguiente

condición:

µIi = µIIi = . . . = µFi (3.4)

Donde µpi es el potencial qúımico del componente en la fase F .
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Para dos fases ĺıquidas (I y II) la Ec. (3.4) puede escribirse como:

aIi = aIIi (3.5)

o

γIi x
I
i = γIIi x

II
i (3.6)

Donde aFi , γFi , xFi son la actividad, el coeficiente de actividad y la fracción molar

del componente i en la fase F , respectivamente. La Ec. (3.6) puede escribirse como

Ki =
xIIi
xIi

=
γIi
γIIi

, (3.7)

donde Ki es la constante del equilibrio de fases para el componente i.

Para la determinación de las composiciones de las fases ĺıquidas en equilibrio de una

mezcla multicomponente heterogénea M, se debe resolver las ecuaciones del balance de

masa de un separador instantáneo en forma conjunta con las condiciones de equilibrio,

Ec. (3.5).

El método K puede presentar problemas de convergencia si el vector de los valores

iniciales de las fases conjugadas no se encuentra cercana a la solución o puede converger

con valores de equilibrio falsos debido a las múltiples soluciones que pueden existir y

que satisfacen la igualdad del potencial qúımico. Diversos autores han desarrollado

estrategias de convergencia para evitar esta situación (Barragán y Bazúa, 1996; Mueses

y Machuca, 2010; Olaya et al., 2007).

Los coeficientes de actividad se pueden determinar mediante los modelos termo-

dinámicos. Los modelos NRTL y UNIQUAC presentan un buen balance entre sencillez

y predicción, y además han sido probados en muchos sistemas mostrando un buen

desempeño y fiabilidad (Rivera et al., 2007). Una descripción de estos modelos es dada

por Walas (1985) y Prausnitz et al. (2000).

3.3.1.2. Método Minimización de la Enerǵıa de Gibbs

El problema de las dos fases ĺıquidas en equilibrio y de los C componentes se puede

interpretar geométricamente mediante la representación de la enerǵıa de Gibbs de mez-

clado (adimensional) contra el espacio de composición, como se muestra en la Fig. 3.15.

En esta Figura se representa un sistema binario pero aplica para los sistemas con más

de dos componentes considerando los tipos de comportamiento que se presenten. En

este contexto, la solución requiere determinar la ĺınea (plano tangente o hiperplano) a

la curva (superficie o hipersuperficie) en dos puntos de composiciones sin intersecciones
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GM
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1 X II
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0 Fracción mol (x) 1

Figura 3.15: Enerǵıa de Gibbs de mezclado para un sistema binario (Olaya et al., 2007).

con las curvas (superficies o hipersuperficies). Esta condición asegura un mı́nimo global

para la solución del equilibrio ĺıquido-ĺıquido.

Los principales algoritmos que se han propuesto para resolver el equilibrio ĺıquido

ĺıquido mediante el método de la mı́nimización de la energa de Gibbs son: El método

de ĺınea/plano tangente, el método del área máxima y el método de igualdad de áreas

(Iglesias-Silva et al., 2003).

3.3.2. Equilibrio Qúımico

En el equilibrio qúımico, para una mezcla de C componentes y R reacciones, se debe

cumplir la condición de

C∑
i=1

νi,jµi = 0 para j = 1,2, . . . , R (3.8)

Donde:

µi es el potencial qúımico de la especie i

νi,j es el coeficiente estequiométrico de la especie i en la reacción j. Por convención,

νi<0 para reactantes, νi>0 para productos y νi = 0 si el componente i no participa en

la reacción, por ejemplo: componentes inertes o solventes.

La condición expresada en la Ec. (3.8) también se puede representar como:

Keq =
C∏
i=1

aνii (3.9)

ai = γixi (3.10)
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Keq =
C∏
i=1

γix
νi
i (3.11)

Donde:

Keq es la constante de equilibrio de la reacción y ai es la actividad. Esta ecuación

de equilibrio se puede expresar en la siguiente forma, que resulta más conveniente,

presentando ventajas numéricas para valores de la Keq grandes y pequeños evitando de

esta forma la división entre cero.

(
Keq

Keq + 1

) nR∏
i=1

(γixi)
−νi −

(
1

Keq + 1

) nP∏
i=1

(γixi)
νi = 0 (3.12)

Donde nR es el número de reactantes y nP es el número de productos.

3.3.3. Equilibrio Ĺıquido Ĺıquido Reactivo

El ELLR se define para sistemas en los cuáles se presenta reacción qúımica e inmis-

cibilidad de fases. En este estado del sistema las dos fases ĺıquidas se encuentran tanto

en el subespacio de equilibrio qúımico como en el de equilibrio ĺıquido ĺıquido (Rivera y

Cardona, 2004). Al igual que el equilibrio de fases, el equilibrio ELLR puede clasificarse

como métodos que resuelven ecuaciones de flash reactivo (Bonilla et al., 2008; Rivera

et al., 2007) o métodos enfocados a la minimización de energa de Gibbs (Iglesias-Silva

et al., 2006).

En el ELLR es factible reducir el problema de dimensionalidad y favorecer el desarro-

llo numérico de estos algoritmos usando la técnica de variables transformadas (Samant

y Ng, 1998a). Esta técnica se ha aplicado a los dos métodos de solución del ELLR.

3.4. Estrategia propuesta para la determinación y

representación de los equilibrios termodinámi-

cos

La máxima integración y funcionalidad de un proceso extracción-reacción se puede

lograr con la integración de la reacción y separación en un solo equipo. Para determinar

si esto es posible, en la parte inicial del diseño, se requiere hacer un análisis termodinámi-

co del equilibrio f́ısico y del equilibrio qúımico. Rivera y Cardona (2004) recomiendan

que los equilibrios se determinen en forma preliminar y de manera independiente.
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En esta sección se propone un esquema para la determinación del a) equilibrio de

fases ĺıquido ĺıquido, b) equilibrio qúımico y c) equilibrio simultáneo (ĺıquido ĺıquido-

reacción), los cuales permitirán analizar la factibilidad del proceso. El esquema consta

de una parte cualitativa (para deducir el tipo de comportamiento del sistema reactivo)

y una parte cuantitativa (para determinar las composiciones de la mezclas globales de

los equilibrios LL y LLR). El esquema presentado puede ser utilizado para la obtención

de datos de equilibrio tanto experimentales como teóricos. La reacción de esterificación

del sistema ácido acético-butanol-acetato de butilo-agua, a una T=293.15 K y P=1 atm

fue utilizada para ejemplificar el esquema propuesto.

3.4.1. Esquema general para la determinación de los equili-

brios termodinámicos en sistemas cuaternarios.

Basado en las descripciones de las secciones anteriores se planteó un esquema que

permita determinar en una forma más sistematizada el bosquejo de las superficies de los

equilibrios y la determinación de las mezclas globales para el cálculo de los equilibrios.

3.4.1.1. Determinación cualitativa

La deducción de la forma general que presenta el diagrama de equilibrio se deduce del

comportamiento de los cuatro equilibrios ternarios que incluye el sistema cuaternario.

En el equilibrio ĺıquido ĺıquido es necesario determinar las miscibilidades mutuas entre

los pares binarios. Posteriormente, se realiza una distribución de los componentes como

se muestra en la Fig. 3.16 y sobre cada sistema ternario se representan las solubilidades

de cada uno de los cuatro sistemas ternarios. Para el bosquejo de la superficie en el

tetraedro, se dobla a lo largo de los bordes del triángulo interior y se unen los tres

vertices del triángulo exterior formado por los sistemas ternarios de tal forma que las

curvas trazadas en cada sistema ternario den una representación aproximada del mismo

(Walas, 1985). Para el equilibrio qúımico la representación se hace de igual forma sólo

que en este caso se requiere determinar si los sistemas binarios son reaccionantes o no.

3.4.1.2. Determinación cuantitativa

En esta determinación es necesario conocer los algoritmo de cálculo para los equili-

brios (f́ısico, qúımico y simultáneo) y el modelo termodinámico que reproduce los datos

experimentales de forma adecuada con sus respectivos parámetros para el cálculo de

los coeficientes de actividad.
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Figura 3.16: Integración y distribución de los cuatro sistemas ternarios que forman el tetraedro
regular (Walas, 1985).

Para el equilibrio ĺıquido ĺıquido se toma como referencia las composiciones del ĺımite

de miscibilidad de los sistemas binarios y el punto cŕıtico de los sistemas ternarios.

Una aproximación cuando no se tiene el punto cŕıtico se puede realizar tomando la

ĺınea de reparto con más alta composición del soluto en los sistemas ternarios, lo cual

implica la reproducción incompleta de la superficie de solubilidad. Dentro del rango de

miscibilidad se traza una malla en el tetraedro para determinar las composiciones de la

mezcla global. Posteriorme, para cada punto de la malla se calcula el equilibrio ĺıquido

ĺıquido del sistema cuaternario.

En el equilibrio qúımico y en el equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo, además del modelo

termodinámico se requiere del valor de la constante de equilibrio Keq. Los cálculos de

la superficie para el equilibrio qúımico y la curva para el equilibrio ĺıquido ĺıquido

reactivo se realizan mediante cortes al tetraedro considerando constante la relación de

composición de los productos de la reacción. Cada corte seccional sólo reproduce una

parte de la superficie por lo que se requiere realizar varios cortes para cubrir la superficie

o la curva en forma completa.

Las composiciones calculadas se encuentran en coordenadas triángulares, para su

representación gráfica en el tetraedro es necesario transformarla a coordenadas rectan-

gulares, en el apéndice A se describen las coordenadas de los vértices del tetraedro

utilizados para la transformación.

3.4.2. Caso de aplicación: Esterificación del Acetato de Butilo

La esterificación del ácido acético con butanol se utilizó como caso para ejemplificar

el esquema de la determinación de los equilibrios termodinámicos. La reacción que se

lleva a cabo es la siguiente:
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Tabla 3.3: Clasificación de los sistemas binarios

Componente 1 Componente 2 Caracteŕıstica 3

Ácido Acético Butanol Miscible

Ácido Acético Acetato de Butilo Miscible
Butanol Acetato de Butilo Miscible
Butanol Agua Inmiscible
Acetato de Butilo Agua Ligeramente soluble

Tabla 3.4: Clasificación de los sistemas ternarios de acuerdo a su solubilidad

Componente 1 Componente 2 Componente 3 Tipo de mezcla

Ácido Acético Agua Acetato de Butilo I

Ácido Acético Agua Butanol I

Ácido Acético Butanol Acetato de Butilo No presenta
Butanol Agua Acetato de Butilo II

Ácido Acético+Butanol � Acetato de Butilo+ Agua

El butanol es considerado como solvente debido a que presenta la caracteŕıstica de

ser parcialmente miscible con agua y extraer al acetato de butilo de la fase acuosa. Esta

caracteŕıstica permite que el proceso de extracción reactiva sea de tipo autoinducido.

La no idealidad de las fases se determinó mediante el modelo NRTL y UNIQUAC,

empleando los parámetros reportados por Rivera y Cardona (2004) y (Minotti et al.,

1998) y se verificaron con los reportados por Aspen Plus. Una descripción más detallada

de este sistema reactivo y los datos de los parámetros termodinámicos se presentan en

el Apéndice A.

3.4.2.1. Diagramas del Equilibrio de Fases. Cualitativo y Cuantitativo

El comportamiento de la mezcla cuaternaria se determinó mediante la solubilidad

que presentan los sistemas binarios (Tabla 3.3). En la Tabla 3.4 se presentan los tipos

de mezcla que se forman para cada sistema ternario. De esta Tabla se determina que

el sistema presenta dos comportamientos ternarios del tipo I (un par parcialmente

miscible) y uno del tipo II (dos pares parcialmente miscible) por lo que se infirió que la

mezcla cuaternaria puede presentar un comportamiento del Tipo II.

El bosquejo del comportamiento se realizó representando en forma cualitativa las

curvas binodales de los sistemas ternarios sobre las cuatro caras laterales del tetraedro

regular (Fig. 3.17a).

La deducción del tipo de mezcla que se puede formar se visualizó uniendo los vértices
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Figura 3.17: Esquema de la superficie del equilibrio f́ısico, tomando como referencia el comporta-
miento de la curva de las combinaciones ternarias.

Tabla 3.5: Caracteŕısticas de los sistemas binarios

Componente 1 Componente 2 Caracteŕısticas

Ácido Acético Butanol No equilibrio qúımico

Ácido Acético Agua No reactivos

Ácido Acético Acetato de Butilo No reactivos
Agua Acetato de Butilo No equilibrio qúımico
Butanol Agua No reactivos
Butanol Acetato de Butilo No reactivos

del triángulo externo, tomando como base del tetraedro el sistema ternario ubicado en el

centro (Fig. 3.17a). La malla de composiciones se realizó utilizando las ĺıneas de reparto

inferiores y superiores de los sistemas binarios. Para cada una de las composiciones

formada por los nodos de la malla (mezclas globales) se determinaron las ĺıneas de

reparto del sistema cuaternario. La distribución de los componentes, el bosquejo de la

superficie del equilibrio f́ısico y la superficie calculada para el sistema cuaternario se

muestra en la Fig. 3.17. El cálculo se realizó utilizando el método K acoplado con el

método de convergencia propuesto por Barragán y Bazúa (1996). Para este cálculo se

utilizaron 25 nodos de la malla.

3.4.2.2. Diagramas del Equilibrio Qúımico. Cualitativo y Cuantitativo

El bosquejo del equilibrio qúımico se determinó clasificando los sistemas binarios

(de los lados del triángulo) en reaccionantes o no reaccionantes. La Tabla 3.5 muestra

las caracteŕısticas de los pares binarios que se forman en el sistema cuaternario.

Los cuatro diagramas ternarios se acoplaron formando un diagrama del triángulo

equilátero (Fig. 3.18a). De igual forma que en el equilibrio f́ısico. el bosquejo del com-
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Figura 3.18: Superficie del equilibrio qúımico del sistema cuaternario acetato de butilo-butanol-agua-
acetato de butilo. a) Distribución de los componentes, b) Bosquejo del equilibrio qumico y c) Superficie
calculada.

portamiento del equilibrio qúımico se visualizó tomando como base el triángulo interior

y uniendo los vértices del triángulo externo, en la Fig. 3.18b se presenta el bosquejo

esperado para la reacción de esterificación del acetato de butilo. Para el equilibrio qúımi-

co la superficie se obtuvo realizando cortes al tetraedro. Para cada curva, se mantuvo

constante la relación de la composición de los componentes del producto de la reacción,

la superficie calculada se presenta en la Fig. 3.18c. En el cálculo de esta representación

se realizaron 12 cortes donde cada corte estuvo formado por 20 composiciones.

3.4.2.3. Diagramas del Equilibrio Simultáneo. Cualitativo y Cuantitativo

La intersección de la superficie del equilibrio f́ısico y qúımico determinan el equilibrio

simultáneo, de forma preliminar se pueden sobreponer los dos diagramas de equilibrio

(f́ısico y qúımico) y visualizar si hay intersección entre los dos equilibrios. En la Fig.

3.19 se muestran diversas proyecciones de los tres equilibrios termodinámicos. En esta

Figura se puede apreciar que el equilibrio qúımico ocupa una gran parte del espacio de

composiciones del tetraedro, en el equilibrio ĺıquido ĺıquido el espacio es más reducido

que el del equilibrio qúımico pero un poco mas grande que el de equilibrio simultáneo.

El equilibrio simultáneo se calculó mediante el algoritmo de Samant y Ng (1998b), de-

terminando las composiciones globales mediante la delimitación de las composiciones

dada por la intersección de los dos equilibrios. En la Fig. 3.20 se muestran diferen-

tes perspectivas para el equilibrio simultáneo, para la representación de esta curva se

utilizaron 25 puntos de la mezcla global.

En la Fig. 3.21 se presenta el esquema general contemplando la parte cuantitativa

y cualitativa de las superficies.
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Figura 3.19: Perspectivas de los Equilibrios Ĺıquido-Ĺıquido (puntos azules), Equilibrio Qúımico
(diamantes naranjas) y Equilibrio Ĺıquido Ĺıquido Reactivo (asteriscos verdes).

Figura 3.20: Dos perspectivas diferentes del Equilibrio Ĺıquido Ĺıquido Reactivo para el Acetato de
Butilo.
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Figura 3.21: Esquema para la determinación cualitativa y cuantitativa de los equilibrios termo-
dinámicos.
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El cuadro con ĺıneas verdes discontinuas presenta la parte cualitativa que permite

visualizar el bosquejo de la superficie que se forma, en los cuadros verdes del lado dere-

cho del diagrama se presentan las caracteŕısticas que se deben de conocer del sistema en

estudio y del lado izquierdo del diagrama se presentan las acciones que se deben realizar

para determinar el bosquejo. Los cuadros amarillos indican los modelos termodinámicos

usado para evaluar los coeficientes de actividad involucrados en los cálculos de los equi-

librios. La sección en color azul indica la parte cuantitativa, los cuadros azules del lado

derecho del esquema presentan las estrategias para determinar las composiciones glo-

bales de la mezcla, éstas permitirán conocer las composiciones en equilibrio simultáneo

y los cuadros del lado izquierdo del esquema presentan los métodos de cálculo que

permiten la determinación cuantitativa de cada equilibrio termodinámico.



Caṕıtulo 4

Métodos para Análisis y Diseño de

la Extracción Reactiva

En este caṕıtulo se presenta una visión general de la metodoloǵıas de diseño actuales

aplicados a los sistemas de extracción reacción. Se describen y se presentan en forma

clasificada los métodos para el análisis, śıntesis y diseño que se han desarrollado hasta

este momento. Se han clasificado en dos categoŕıas: gráficos y numéricos y se presta

especial atención a los siguientes puntos: descripción del método, suposiciones, ventajas

y limitaciones.

4.1. Métodos Gráficos

Los métodos gráficos son llamados aśı porque las determinaciones y cálculos están

basados en la información gráfica. Esta información, generalmente es generada usando

modelos. Estas aproximaciones se pueden realizar en el espacio de concentraciones de

fracción mol o de coordenadas transformadas.

4.1.1. Método McCabe-Thiele

Descripción del Método: El método de diseño McCabe-Thiele es diferente al

utilizado en las separaciones sin reacción. Para el caso de reacciones en equilibrio este

método se representa en un diagrama con cuatro cuadrantes en escala logaŕıtmica (cua-

drante McCabe-Thiele, cuadrante de carga, cuadrante auxiliar y cuadrante de agua)

cada cuadrante representa una carga iónica. El método determina mediante un pro-

ceso iterativo el número de etapas y la cantidad de agente de extracción (solvente)

(Machhammer, 1994).

36

Castrejon
Tachado



Caṕıtulo 4. Métodos para Análisis y Diseño de la Extracción Reactiva 37

Suposiciones: considera un sistema en cascada formado por un mezclador-sedimentador

que esta en equilibrio qúımico y de fases simultáneo.

Ventajas: a) permite una visualización de los cálculos etapa a etapa b) es una

herramienta valiosa para un análisis inicial c) permite reconocer la esencia del problema

de separación de inmediato.

Limitaciones: a) únicamente se ha aplicado a la extracción de sales de metal que

involucra reacciones reversibles en equilibrio con intercambio iónico y en soluciones

diluidas. b) está ĺımitado por su naturaleza gráfica a sistemas con pocos componentes

4.1.2. Método Análisis de la Estática

Descripción del Método. Es un método basado en el análisis de estados estables

para generar trayectorias tentativas del proceso. El objetivo del método es que a partir

de las representaciones del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo se generen diagramas de

flujo que permitan identificar si se alcanzan o no los propósitos del proceso, como pueden

ser: el aumento de rendimiento, selectividad o facilidad de la separación. El método usa

como parámetros de operación la relación (D/F) y el grado de avance de la reacción (ξ)

(Gutiérrez, 2008).

Suposiciones: está basado en el alcance del equilibrio termodinámico, considera

que las composiciones de las fases separadas se encuentran en equilibrio qúımico y

f́ısico simultáneo.

Ventajas: a) es un método útil para análisis de factibilidad del proceso, b) requiere

de pocos datos iniciales como los parámetros del equilibrio de fases, equilibrio qúımico

y estequiometŕıa de la reacción c) proporciona información sobre la configuración del

proceso.

Limitaciones: a) sólo esta desarrollada la parte inicial del método, b) restringido

para reacciones reversibles en equilibrio y c) es un método cualitativo que utiliza las

representaciones en el tetraedro para indicar la trayectoria que puede seguir el proceso

en arreglo de cascada en contracorriente.

4.1.3. Método para Śıntesis del Proceso

Descripción del Método. Es un método que permite sintetizar diagramas de flu-

jo de procesos que aprovechen más plenamente el beneficio potencial de los sistemas

reactivos. El método esta basado en el análisis termodinámico de equilibrio. El método

usa como herramienta visual los diagramas de fase en el espacio de coordenadas trans-

formadas e identifica las variables de diseño usando un análisis de grados de libertad
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(Samant y Ng, 1998a).

Suposiciones: a) el método está basado en el análisis del equilibrio termodinámico

de sistemas reactivos multicomponentes en presencia de dos fases ĺıquidas.

Ventajas: a) identifica las caracteŕısticas claves de los diagramas de fases para que

se alcance el objetivo deseado del proceso, b) se puede usar para seleccionar solventes

con propiedades deseables c) también puede ser utilizado para determinar los datos

necesarios y la región del espacio de composición donde se deben centrar los esfuerzos

experimentales d) puede ser usado en reacciones simples, o múltiples en serie o en

paralelo.

Limitaciones: a) el método esta limitado para sistemas que no incluyen la cinética

de la reacción ni la transferencia de masa, b) solo presenta caso de sistemas con reac-

ciones hipotéticas b) al usar coordenadas transformadas el análisis esta limitado para

sistemas que cumplan con la restricción de C −R = 3.

4.2. Métodos Numéricos

Los métodos de diseños numéricos están basados en la solución matemática de los

modelos del proceso que describen como ocurre éste en cuanto a espacio o a tiempo. En

ocasiones se dispone de ecuaciones que describen directamente el problema de estudio

(método riguroso), mientras que en otras es necesario recurrir a modelos aproxima-

dos para describir los fenómenos que intervienen (métodos corto a aproximado). En

cualquier caso, y aún cuando se disponga de ecuaciones que describan con un elevado

grado de aproximación dichos fenómenos, su resolución detallada puede llegar a ser

extraordinariamente complicada, y en estos casos resulta necesario introducir modelos

aproximados que permiten resolver numéricamente el problema.

4.2.1. Método para Simular un Proceso de Reacción-Extracción

en Contracorriente y Multietapas

Descripción del Método. Es un algoritmo para la simulación de un proceso mul-

tietapa a contracorriente del proceso acoplado de reacción-extracción. Es un algoritmo

de etapa a etapa que requiere especificar variables iniciales de diseño como es el número

de etapas y el perfil de valores iniciales. El algoritmo permite investigar los efectos de

la alimentación, el número de etapas en el rendimiento y la pureza del producto (Chen

et al., 2004).

Suposiciones: a) el equilibrio de la reacción y el equilibrio ĺıquido ĺıquido es al-
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canzado en cada etapa (considerada como la combinación de un mezclador con un

sedimentador), b) la constante de equilibrio está dada a la temperatura de la reacción

y c) el tiempo de residencia es el suficiente para permitir la formación de las dos fases

en cada etapa.

Ventajas: permite analizar el rendimiento y la pureza.

Limitaciones: sólo presentan la aplicación para la esterificacion del ácido oleico con

metanol catalizado por una resina de intercambio catiónico, para el cual el algoritmo

propuesto presenta buena convergencia.

4.2.2. Método de Diseño para la Simultánea Extracción Ĺıqui-

do Ĺıquido y Reacción

Descripción del Método. Método para el diseño en cascadas de la extracción

ĺıquido-reacción que operan en flujos a contracorriente y en paralelo. El método per-

mite evaluar alternativas del proceso ser usado en el diseño conceptual. Los perfiles de

composición son determinados resolviendo las ecuaciones del modelo en cascada, los

holdups de las fases reactivas se analizan en función de la conversión del reactante, el

número de reactores-extractores y el flujo del solvente. El diseño en cascada en flujo

paralelo es resuelto mediante un problema de valor inicial y el diseño en contracorrien-

te requiere de una técnica iterativa para determinar un perfil factible (Minotti et al.,

1998).

Suposiciones: a) la reacción ocurre un una sola fase, b) las dos corrientes de salidas

de cada reactor-extractor están en equilibrio de fases y c) cada reactor-extractor están

a T y P constante.

Ventajas: a) método para evaluar alternativas del proceso y usados en el diseño

conceptual, b) es aplicable a casos donde la transferencia de masa en la interfase es

significativamente más rápida que la velocidad de la reacción qúımica c) puede ser

aplicado a cualquier número de componentes y de reacciones.

Limitaciones: hay que proporcionar valores dentro de los ĺımites de la relación

(D/F) para encontrar perfiles de cascadas factibles.

4.2.3. Método de Diseño Multietapas para Procesos de Reac-

ción Extractiva

Descripción del Método. Método de diseño basado en las propiedades geométri-

cas de las superficies del equilibrio de fases y de reacción. Usa coordenadas transfor-

madas para una mejor visualización del proceso. Una caracteŕıstica importante de este
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procedimiento es el análisis de las propiedades geométricas del sistema en cascada. El

análisis se realiza mediante un rastreo de los puntos fijos del perfil en cascada usando

un método de continuación que determina la ventana de operación. El rastreo de los

puntos fijos no requiere del cálculo etapa a etapa. Una vez que la ventana de opera-

ción se determina se pueden calcular las etapas de equilibrio y el comportamiento del

desarrollo del proceso (Samant y Ng, 1998b).

Suposiciones. La cascada opera a P y T constante. Las fases ĺıquidas que salen de

cada etapa están en equilibrio de fase y de reacción.

Ventajas: a) identifica variables de diseño claves b) determina la ventana de ope-

ración que garantiza perfiles factibles para el proceso. c) permite en una forma rápida

determinar la factibilidad del proceso y evaluar diagramas de flujos de proceso ajustan-

do los grados de libertad.

Limitaciones: está restringido a sistemas limitados por el equilibrio.

4.2.4. Modelo Genérico para el Estudio de la Cinética Qúımica

y de la Transferencia de Masa en Procesos de Reacción

Extractiva

Descripción del Método. Es un modelo para analizar las caracteŕısticas esen-

ciales de la no idealidad y la transferencia de masa. El desarrollo de los extractores

reactivos es parametrizado por el número de Damköhler. Los efectos de la cinética y

de la transferencia de masa son descritos en términos de las matrices del número de

Damköhler para la reacción y la transferencia de masa, respectivamente (Samant y Ng,

1998c).

Suposiciones: a) las ecuaciones del modelo son desarrollados para una celda agitada

que representa el reactor extractivo en etapa simple, b) las fases del extracto y del

refinado están perfectamente mezcladas excepto en las peĺıculas delgadas cercana a la

interfase, c) la resistencia a la transferencia de masa en cada fase está concentrada en

las peĺıculas delgadas y d) la reacción qúımica puede llevarse en una fase o en ambas.

Ventajas: a) aplicado a sistemas reactivos dónde la transferencia de masa y la

cintica qúımica son importantes en el proceso, b) permite determinar los atributos del

reactor basado en las heuŕısticas desarrolladas por el modelo.

Limitaciones: es un método aproximado.
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4.2.5. Método para el Diseño de Sistemas de Extracción Reac-

tiva

Descripción del Método. El método cuantifica la viabilidad del proceso de la

extracción reactiva, estima rangos para las variables de diseño e incluye la influen-

cia de la configuración de la cascada, número de etapas extractor-reactor, relación

solvente-alimentación, composición del solvente, el pH de la extracción y el número de

Damköhler. El método consiste en analizar por separado el equilibrio de fases para la

mezcla portador-agua y la reacción de las otras especies para posteriormente sobreponer

los dos equilibrios (Pai et al., 2004). El modelo es resuelto por el método geométrico de

Minotti et al. (1996).

Suposiciones: a) supone que la distribución de los componentes reactivos entre

las fases orgánica y acuosa no altera el equilibrio ĺıquido ĺıquido de los componentes

portador-agua, b) los productos no disociados pueden extraerse f́ısicamente b) el modelo

se considera en estado estable, c) los efectos del calor de la reacción de complejos es

despreciable por lo que la T y P son constantes y d) La velocidad de la transferencia

de masa de los componentes en la internase es mucho más rápida que la velocidad de

reacción interfadial.

Ventajas: a) es aplicado a la recuperación de bioproductos, donde la reacción en

equilibrio esta formado por la formación de complejos y b) estima rango para las varia-

bles del diseño.

Limitaciones: es exacto para pequeñas cantidades de los componentes reactivos.

4.3. Descripción Cualitativa de los Métodos de Di-

seño de la Extracción Reactiva

Tanto los métodos gráficos como los numéricos han demostrado su potencial para el

análisis, śıntesis y diseño de este proceso. Los métodos gráficos son bastantes flexibles

y son una herramienta fundamental en la generación de alternativas ya que permi-

ten definir ĺımites en una forma clara. Su naturaleza gráfica aclara la comprensión de

cuestiones fundamentales en la extracción reactiva. Por otra parte, los métodos grafi-

cos están limitados para sistemas que involucran multicomponentes, multirreacciones

y múltiples unidades. Los métodos numéricos superan estas limitantes. Sin embargo,

se requiere precaución adicional en la formulación de problemas debido a que valores

iniciales inadecuados de las variables pueden provocar dificultades de convergencia por

ser sistemas altamente ideales y no lineales. En la Tabla 4.1 se presentan en forma
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cualitativa las caracteŕısticas de los métodos descritos en este caṕıtulo.

Tabla 4.1: Caracteŕısticas cualitativa de los métodos para el análisis, śıntesis y diseño de
la extracción reactiva. Nomenclatura: MD1: McCabe-Thiele, MD2: Análsis de la estática,
MD3: Coordenadas transformadas, MD4: Etapa a etapa, MD5: Valor inicial, MD6: Propieda-
des geométricas, MD7: Modelo genérico y MD8: Modelo con TM y cinética qúımica. Clave: �
Aplicable, � No aplicable / No menciona

MD1 MD2 MD3 MD4 MD5 MD6 MD7 MD8

Condiciones de entrada

Condiciones de operación (T y P) � � � � � � � �

Composición de alimentación � � � � � � � �

Composición de productos � � � � � � � �

Relación D/F � � � � � � � �

Perfil inicial de composición � � � � � � � �

Perfil inicial de flujos � � � � � � � �

No. de etapas � � � � � � � �

Parámetros termodinámicos � � � � � � � �

Constante de equilibrio � � � � � � � �

Enfoque del método

Gráfico � � � � � � � �

Numérico � � � � � � � �

Análisis � � � � � � � �

Śıntesis � � � � � � � �

Diseño � � � � � � � �

Tipo de compuestos formado en reacciones

Iónicos � � � � � � � �

No iónicos (Compuestos qúımicos) � � � � � � � �

Complejos (Bioproductos) � � � � � � � �

Hipotéticos � � � � � � � �

No. de reacciones

Una � � � � � � � �

Más de una (en serie o en paralelo) � � � � � � � �

No. de componentes

Ternario � � � � � � � �

Cuaternario � � � � � � � �

Más de cuatro � � � � � � � �

Suposiciones del modelo

Considera equilibrio entre fases � � � � � � � �

Considera equilibrio qúımico � � � � � � � �

Considera cinética qúımica � � � � � � � �

Considera la transferencia de masa � � � � � � � �

Reacción en una sola fase � � � � � � � �

Efectos de calor despreciables � � � � � � � �

Condiciones de salida

Cuantifica viabilidad del proceso � � � � � � � �

Estima rango para las variables de diseño � � � � � � � �

Número de etapas reactivas � � � � � � � �

Relación D/F � � � � � � � �

Configuraciones de las etapas

Cascada en contracorriente � � � � � � � �

Cascada en flujo paralelo � � � � � � � �

Configuraciones diferentes � � � � � � � �

Castrejon
Texto insertado
s
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De esta Tabla se pueden obtener las siguientes conclusiones: (i) la mayoŕıa de los

métodos gráficos proporcionan fundamental puntos de vista sobre la viabilidad del

proceso y definición de la estructura inicial proceso, ii) la mayor parte de los procesos

se han desarrollado en estado estable y para sistemas cuaternarios y iii) el esfuerzo inicial

requerido por los métodos numéricos es más significativa que el de las aproximaciones

gráficas, pero los datos de salida son más completos.

Teniendo en cuenta estas caracteŕısticas en el Caṕıtulo 5 se presenta el desarrollo

y la aplicación del método gráfico y en el Caṕıtulo 6 se muestra un método numérico

aproximado.



Caṕıtulo 5

Método de Diseño Gráfico para

Procesos de Reacción-Extracción en

Sistemas Cuaternarios

La descripción realizada en este caṕıtulo corresponde al art́ıculo: A graphical de-

sign method for reaction–extraction processes in quaternary systems, aceptado en la

revista Chem. Eng. Res. Des. (2014), http://dx.doi.org/10.1016/j.cherd.2013.12.026 y

desarrollado durante el presente trabajo de investigación.

5.1. Resumen

En este trabajo se propone un método gráfico de diseño para sistemas cuaterna-

rios en equilibrio simultáneo de reacción y separación ĺıquido-ĺıquido (proceso reac-

ción-separación). La representación de los datos del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo

y el trazado de las etapas en equilibrio se realizan en dos diagramas en coordenadas

rectangulares. El método gráfico se aplicó a reacciones reversibles con coeficientes este-

quiómetricos iguales. El método permite la estimación del número de etapas reactivas,

ĺımites de la relación solvente a alimentación (D/F), avance de reacción y conversión.

Los resultados obtenidos para los siete problemas de diseño están de acuerdo con el

estado del arte de la simulación y con la literatura.

Palabras claves: reacción-extracción, diagrama de proyección, cálculo de etapas,

sistemas cuaternarios reactivos, equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo.
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Caṕıtulo 5. Método de Diseño Gráfico para Procesos de Reacción-Extracción en
Sistemas Cuaternarios 45

5.2. Introducción

Los procesos de reacción-separación tienen gran importancia, debido al efecto de

integración, lo que produce mejoras en el rendimiento y en la selectividad; por lo cual

en algunos sistemas puede facilitar la separación (Moulijn and Stankiewicz, 2003). Las

ventajas de esta integración es que presentan un esquema tecnológico más compacto,

conversiones y selectividades mayores a las obtenidas en el equilibrio; en ese sentido,

estas ventajas deben considerarse en el diseño conceptual y en el diseño de procesos

(Zimmerman et al., 2007).

En el caso particular del proceso reacción-extracción se da una interacción entre

la reacción y la separación de dos fases ĺıquidas. La separación de las fases, causada

por la inmiscibilidad, puede ocurrir naturalmente (al actuar uno de los componentes

del sistema como solvente) o puede ser inducido mediante la adición de un solvente

(Samant y Ng, 1998a). El proceso de reacción-separación ha sido clasificado de acuerdo

a su objetivo principal. Si la finalidad es la śıntesis de productos qúımicos se denomina

reacción extractiva y si el propósito es la separación de sustancias qúımicas se refiere

a la extracción reactiva (Cardona y Gutiérrez, 2007a; Samant y Ng, 1998a). En este

trabajo no se hará alguna distinción en particular entre estos procesos.

La reacción-extracción es utilizada para la purificación de solventes, la extracción

de productos o la separación selectiva de componentes f́ısicamente similares. Se ha

aplicado para separar metales o farmacéuticos, en el tratamiento de aguas residuales y

en la purificación de mezclas orgánicas (Schmidt-Traub and Grak, 2010). La mayoŕıa

de estas aplicaciones son de tipo experimental, en donde las investigaciones se limitan

a verificar las ventajas del proceso en la separación de ciertos productos (Cardona y

Gutiérrez, 2007b). Teóricamente, en el área de diseño de procesos, la reacción-extracción

se ha analizado con reacciones de: esterificación (Gutiérrez, 2008; Minotti et al., 1998),

hidrólisis de éster (Krause et al., 2010), polimerización de alquenos (Schmidt-Traub and

Grak, 2010) y reacciones hipotéticas con fines espećıficos (Samant y Ng, 1998a).

Para el análisis, śıntesis y diseño de procesos de reacción-extracción existen métodos

cualitativos y cuantitativos. Los cualitativos sólo requieren de datos termodinámicos y

del equilibrio qúımico y representan trayectorias tentativas del proceso en diagramas de

tetraedro o en gráficas de coordenadas transformadas (Gutiérrez, 2008; Krause et al.,

2010; Samant y Ng, 1998a). Los cuantitativos se aplican a sistemas multicomponentes

y requieren información adicional como avance de reacción, número de etapas reactivas

y regiones factibles de operación (Minotti et al., 1998; Pai et al., 2004; Samant y Ng,

1998b). De estos métodos solo los cualitativos permiten determinar en forma sistemática



Caṕıtulo 5. Método de Diseño Gráfico para Procesos de Reacción-Extracción en
Sistemas Cuaternarios 46

si un sistema reaccionante tiene posibilidades de ser implementado como un proceso de

reacción-extracción.

Algunos investigadores como (Samant y Ng, 1998b), (Harjo et al., 2004) y (Rivera y

Cardona, 2004) argumentan que la visualización del comportamiento de las fases sirve

como un elemento clave para el desarrollo del proceso ya que permite la construcción

de esquemas factibles de operacin para alcanzar el objetivo deseado.

En sistemas multicomponentes, dibujar las superficies del equilibrio de fases y de

reacción e identificar las composiciones que satisfacen ambas fases son d́ıficiles cuando

se usan coordenadas en fracción mol. La dificultad resulta cuando se trata de visualizar

de una manera más efectiva la relación funcional de las variables del sistema. Sin em-

bargo, es posible usar cortes o proyecciones que describen el supespacio proyectado y

la representación es más simple (Harjo et al., 2004; Ung y Doherty, 1995; Wibowo and

Ng, 2002).

Entre los métodos gráficos aplicados a los sistemas de reacción-extracción se tienen

los métodos que determinan el número de etapas reactivas y los métodos usados como

herramientas para la śıntesis y diseño de los sistemas reactivas. En la primera categoŕıa,

Machhammer (1994) propuso un método basado en el McCabe–Thiele y lo aplicó a la

remoción de sales. El diagrama lo realiza en cuatro cuadrantes en escala logaŕıtmica.

Cada cuadrante representa las carga iónicas de la reacción en equilibrio.

En la segunda categoŕıa, Rivera y Cardona (2004) representaron el equilibrio ĺıquido

ĺıquido en el espacio de composicin en fracción mol en el diagrama del tetraedro. El

diagrama es usado para para trazar la trayectoŕıas y generar diagramas de flujo que

ayuden a identificar si se alcanzan o no los propósitos del proceso (incrementar el

rendimiento, la selectividad y la facilidad de separación). Además, Samant y Ng (1998a)

usan las coordenadas transformadas para reducir el tamao del sistema y el proceso es

analizado en el diagrama de fases en el espacio de coordenadas transformadas.

Lee et al. (2000) señalan que en los diagramas basados en coordenadas en fracción

mol es dif́ıcil de analizar como procede la reacción. Hasta el momento no se ha reportado,

un método gráfico que sea representado en el tetraedro regular o a través de proyecciones

que permita visualizar y encontrar: i) número de etapas reactivas, ii) el avance de

reacción, iii) la región factible de operación y iv) la relación mı́nima de solvente para

mezclas de más de tres componentes.

En este trabajo se presenta un método para el diseño de columnas extracción–reacción.

El método está basado en diagramas de proyecciones dados por Rúız et al. (1984) para

procesos no reactivos. El trabajo ha sido aplicado a dos tipos de reacciones: a) reac-

ciones donde no hay cambio en el número de moles y b) reacciones donde el número
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de moles cambia. Particular atención se le ha dado a las reacciones con coeficientes

estequiométricos iguales, debido a que en este caso, el avance de reacción esta impĺıcito

en una de las proyecciones y no necesita ser especificado.

Los resultados obtenidos por el método propuesto son comparados con los obtenidos

por el estado del arte de los software de simulación y de la literatura (donde esté la

información disponible).

5.3. Método

El diseño de los equipos basados en el equilibrio son desarrollados usando las ecua-

ciones MESH (balance de masa, relaciones de equilibrio, sumatoŕıa de las fracciones

de la composiciones y balance de enerǵıa). El sistema de ecuaciones resultante es re-

suelto a través de un cálculo de etapa por etapa. Para el caso de extracción ĺıquido

ĺıquido reactiva se considera que los efectos de calor son despreciables. Las ecuaciones

del balance de masa son utilizadas para relacionar las corrientes que fluyen entre las

etapas consecutivas (ĺıneas de operación) y las relaciones de equilibrio son usadas para

conectar las dos fases en equilibrios (qúımico y f́ısico) que salen de cada etapa (ĺıneas de

reparto reactivas). Información previa es requerida para la representación del equilibrio

ĺıquido ĺıquido reactivo (ELLR) e implementación del método de diseño.

1. Datos del equilibrio ĺıquido-ĺıquido reactivo (ELLR). Estos datos se pueden ob-

tener experimentalmente (Maeda, 1997) o mediante algoritmos que usan modelos

termodinámicos tales como NRTL, UNIQUAC o UNIFAC (Avami and Yadollah,

2011; Bonilla et al., 2008; Gutiérrez, 2008; Iglesias-Silva et al., 2006; Samant y

Ng, 1998a). Pero se debe tener en cuenta que los resultados obtenidos con los

modelos dependen del ajuste hecho a los datos experimentales para obtener los

parámetros termodinámicos y que finalmente van a incidir en los resultados del

diseño de los extractores.

2. Un método para interpolar o calcular las ĺıneas de equilibrio ĺıquido ĺıquido reacti-

vo (LELLR). De acuerdo con la regla de las fases de Gibbs para sistemas reactivos

con 4 componentes, 2 fases y 1 restricción (por la reacción) se tiene un grado de li-

bertad, por lo que la región generada es una curva. Esto hace posible que se puedan

utilizar los métodos de interpolación empleados para el equilibrio ĺıquido-ĺıquido

no reactivo y que están reportados en los textos clásicos (Ocon and Barreiro, 1963;

Treybal, 1963; Wankat, 1988).
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5.3.1. Representación del ELLR en diagramas de proyecciones

(X-Y, X’-Y’)

Para visualizar los diagramas de fases de sistemas cuaternarios se requieren tres

dimensiones. Usar esta representación espacial para el diseño de procesos de reacción-

extracción en sistemas cuaternarios no es tarea fácil. Por lo que es conveniente para

manejar los datos del ELLR proyectarlos sobre un plano. Estas proyecciones reducen en

uno la dimensión pero alguna información puede no estar expĺıcita en tal representación.

Ung y Doherty (1995), Minotti et al. (1998) y Samant y Ng (1998b) han mostrado

que cualquier sistema donde el número de componentes (C) menos el número de reac-

ciones (R) es igual a 3 puede ser representados en un diagrama de dos dimensiones. Sin

embargo, más de una proyección debe ser examinada para entender el comportamien-

to de las fases con reacción. Una selección adecuada de un conjunto de proyecciones

permitirá que el comportamiento sea observado claramente (Harjo et al., 2004; Lee et

al., 2001). El mı́nimo número de proyecciones (Np) requerido para representar el com-

portamiento de la fase de un sistema de (C − R) componentes en un diagrama de dos

dimensiones puede ser determinado por la ecuación propuesta por (Wibowo and Ng,

2002).

Np =

(
(C −R)− 1

2

)2

+ k; k =

{
0 si (C −R) es impar
3
4

si (C −R) es par
(5.1)

Hay diferentes tipos de proyecciones y cortes, (Rúız et al., 1984) utilizan un método

modificado de la proyección de Cruickshank para analizar sistemas cuaternarios de pro-

cesos de extracción ĺıquido-ĺıquido sin reacción. La proyección de Cruickshank consiste

en proyectar el tetraedro sobre un plano paralelo a dos ejes que no se intersectan, tal

como lo muestra (Wibowo and Ng, 2002). (Rúız y Prats, 1983) modifican la proyec-

ción de Cruickshank mediante la rotación y traslación de los ejes hacia el origen de las

coordenadas de uno de los vértices del cuadrado. La Fig. 5.1 ilustra esta idea.

La Fig. 5.1a muestra la representación de la mezcla M de composición xA, xB, xC y

xD, donde xi es la fracción mol del componente i que pertenece al sistema cuaternario

ABCD en el tetraedro regular. La Fig. 5.1b muestra la proyección de Cruickhank de

la mezcla; el punto M ahora se localiza en la proyección usando la relaciones X0 =√
2/2(xA − xB) y Y0 =

√
2/2(xD − xC). La Fig. 5.1c muestra la representación del

mismo punto pero ahora usando la versión modificada de la proyección por Rúız y

Prats (1983); la nueva coordenada del punto M es expresada por X = xB + xD y

Y = xA + xD. Para los cálculos cuantitativos de las composiciones de la mezcla se
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Figura 5.1: a) Representación cuaternaria el punto M usando el tetraedro regular (coordenadas
en fracción mol xA, xB , xCyxD), b) Proyección de Cruickhank de la composición cuaternaria dada del
punto M (X0, Y0) sobre un plano paralelo a los ejes AB Y CD (coordenadas X0 =

√
2/2(xA−xB) y Y0 =√

2/2(xD−xC)) y c) Coordenadas modificadas por Rúız y Prats (1983) para el punto M(X,Y) obtenidas
cambiando el origen y la rotación de los ejes (coordenadas X = xB + xD y Y = xA + xD)(Harjo et
al., 2004).

utilizan simultáneamente dos proyecciones de Cruickshank sobre planos distintos (Rúız

et al., 1984), que dan origen a los diagramas cuadrados X-Y y X-Y. En el presente

trabajo, se utiliza dicho método de proyecciones para la representación y análisis del

ELLR.

Un ejemplo de la representación de un sistema reactivo A + B � C + D con se-

paración simultánea de fases, originada por dos pares de componentes parcialmente

miscibles (B-C y B-D), se muestra en la Fig. 5.2. En las Fig.s 5.2a y 5.2c se tienen dos

perspectivas tetraédricas de la zona de inmiscibilidad del ELLR. El ĺımite de inmisci-

bilidad está representando por la curva del equilibrio ĺıquido-ĺıquido reactivo (CELLR)

y los extremos de las LELLR representan las composiciones de las fases conjugadas de

Extracto (E) y de Refinado (R). Las proyecciones de los elementos mostrados en las

perspectivas se presentan en las Figs 5.2b y 5.2d. La Fig. 5.2b corresponde al diagrama

de proyección X-Y con AB y CD como diagonales, el origen de las coordenadas esta

situado en el vértice del componente A y las coordenadas están dadas por X = xD+xB

y Y = xC + xB. En el diagrama de proyección X’-Y’(Fig. 5.2d) el origen se localiza en

el vértice del componente C y sus coordenadas están definidas por X ′ = xD + xB y

Y ′ = xA +xB. Las composiciones de xA, xB, xC y xD están expresadas en fracción mol.
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Figura 5.2: Representación del ELLR para el sistema cuaternario ABCD. a) Diagramas tetraédrico
con perspectiva de las aristas opuestas AB y CD, b) Diagrama de proyección X-Y sobre planos paralelos
a los ejes que no se intersectan AB y CD, c) Diagramas tetraédrico con perspectiva de las aristas
opuestas CB y AD y d) Diagrama de proyección X-Y sobre planos paralelos a ejes que no se intersectan
CB y AD.

5.3.2. Consideraciones del método de diseño

Las proyecciones presentadas en la sección anterior se combinan con los conceptos

de los mtodos gráficos de etapa por etapa. Se pueden utlizar diferentes arreglos para

el desarrollo de las operaciones en etapas en equilibrio, tales como etapa simple (ES),

etapas repetidas con solvente freso en cada etapa, etapas en contracorriente (ECC) y

ECC con reflujo de solvente. En este trabajo, los cálculos se desarrollaron solamente

para los arreglos ES y ECC.

Las suposiciones realizadas para el método de diseño aproximado son:

1. Etapas reactivas ideales. Las dos corrientes que salen de cada una de ellas se

encuentran en equilibrio qúımico y f́ısico y que las composiciones están dadas por

la CELLR, ya sea en continuo o batch.

2. Las composiciones y flujos de las dos corrientes de alimentación al proceso se

conocen, aśı como la composición de una de las corrientes de salida (para el caso

de múltiples etapas).

3. Las etapa se encuentran a condiciones isotérmicas e isobáricas.
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Figura 5.3: Diagrama conceptual para el arreglo en ES del proceso extracción-reaccón. La secciono
A representa la mezcla inicial, la secciono B es la mezcla que ha reaccionado (mezcla pseudoinicial
M∗) y que puede ser separada y la sección C es el proceso (reacción-separación).

5.3.3. Procedimiento para el arreglo en ES

El arreglo en ES es usado como un modelo conceptual para entender el proceso de

reacción-extracción. (Gutiérrez, 2008) define dos tipos de mezcla para este proceso: la

mezcla inicial (MF ) y la pseudomezcla inicial (M∗). La MF es la mezcla virtual de

todas las corrientes de alimentación al procesos reacción-extracción y es usada para

determinar la relacion adecuada de solvente a alimentacin (D/F). La M∗ es la mezcla

virtual de todos los productos del sistema y corresponde a la composición de la mezcla

que ha reaccionada hasta cierto avance de la reacción y que esta lista para ser separada

en dos fases ĺıquidas. La Fig. 5.3 muestra estos conceptos. La composición de la mezcla

inicial (xFMi) y pseudoinicial (x∗Mi) están relacionadas por el avance de reacción.

De acuerdo al balance de materia y a las configuraciones representadas en las sec-

ciones A y B de la Fig. 5.3, las composiciones xFMi y x∗Mi se pueden expresar como:

xFMi =
FxFi +DxDi
F +D

(5.2)

x∗Mi =
ExEi +RxRi
E +R

(5.3)

donde F y D son las corrientes alimentadas al proceso de extracción-reacción. F

corresponde al flujo de alimentación que contiene a los componentes reactantes y D es

el solvente que por sus propiedades fisicoqúımicas, puede o no participar en la reacción;

xFi y xDi son las composiciones del componente i, expresadas como fracción mol, en las

corrientes de alimentación F y D, respectivamente, xEi y xRi son las composiciones del

componente i de las fases E y R (en equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo).

Para el diagrama presentado en la Fig. 5.3, el balance de materia total y por com-

ponente es expresado por las Ecs. (5.4) y (5.5).
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F +D + vtotξ = E +R = M (5.4)

FXF +DXD + vXξ = EXE +RXR = MXM (5.5)

FY F +DY D + vY ξ = EY E +RY R = MY M (5.6)

donde vtot es la suma de los coeficientes estequiométricos de la reacción, ξ es el avance

de reacción, vX es la sumatoria de los coeficientes estequiométricos de los componentes

proyectados en la abscisa del diagrama X-Y, y vY es la sumatoria de los coeficientes

estequiométricos de los componentes proyectados en la ordenada del diagrama X-Y.

Un caso particular son los sistemas para los cuales se tienen los mismos coeficientes

estequiométricos, el término vXξ y vY ξ es eliminado (dado que vX y vY están dado por

un producto y un reactivo) y śı vtot es cero, las Ecs. (5.5) y (5.6) se pueden representar

geométricamente en el diagrama de proyección. Estas restriciciones permiten que la

composición inicial y la composición pseudoinicial sean iguales y estén representadas por

el mismo punto M . Las restricciones también permiten que el diagrama de proyección

X-Y sea usado como base para la representación del balance de materia y el diagrama

X’-Y’sea usado como diagrama auxiliar para determinar la composición de las fases E

y R.

El trazado de la ES en el diagrama de proyección del ELLR se realiza siguiendo los

siguientes pasos:

1. Use la fracción de la alimentación para calcular las coordenadas (XF , Y F ) para

los puntos F y las coordenadas (XD, Y D) para el punto D. Use las Ecs. (5.5)

y (5.6) para calcular las coordenadas (XF , Y F ) para el punto M . Localice estos

puntos en el diagrama de proyección X-Y.

2. Usando la curva de interpolación encuentre la ĺınea que pasa a través del punto

M para determinar las composiciones de las fases conjugadas E y R.

3. Los pares de puntos de las fases conjugadas en el diagrama X-Y son proyectados

hacia la curva del ELLR del diagrama X’-Y’para encontrar las coordenadas de las

composiciones restantes. Con los valores de las coordenadas (X,Y) y (X’,Y’) para

cada fase y usando la sumatoria de las fracciones
∑C

i=1 xi = 1, las composiciones

se convierten a fracción mol. Los flujos totales para las fases E y R son obtenidos

del balance de materia, calculando previamente el avance de la reacción.
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Figura 5.4: Representación esquemática del arreglo en múltiples etapas en contracorriente (MECC)
para el proceso de reacción-extracción.

5.3.4. Procedimiento para el arreglo de multiples etapas en

contracorriente (MECC)

Este arreglo es usado para varios procesos de separación (tal como la destilación,

absorción y adsorción). En este arreglo, una de las corrientes de la alimentación entra

en la primera etapa y la otra en la etapa final. Dos productos finales son ontenidos. La

Fig. 5.4 muestra este arreglo para la extracción ĺıquido ĺıquido con reacción.

En este trabajo se considera el diseño del arreglo MECC sin unidades de separación

externa y/o reflujo. Esta consideración en el arreglo tiene algunas implicaciones desde

el punto de vista conceptual. Por ejemplo, en el caso de la destilación reactiva, Lee et al.

(2001) implementaron un método grafico representando la curva residual, la curva del

punto de burbuja y la curva del equilibrio qúımico para definir la región donde es posible

desarrollar el proceso de reacción-separación. Sin embargo, estas curvas no pueden ser

usadas en la reacción extractiva porque están basadas a condiciones de reflujo total

y el arreglo que se está considerando no incluye una corriente de reflujo. La principal

restricción de la extracción reactiva está dada por el equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo.

Sin embargo, la regla de la palanca reactiva y el punto de diferencia son conceptos de la

destilación reactiva que pueden ser incorporados al proceso que se está considerando.

El balance de materia es representado gráficamente para la cascada de MECC. EN

y R1 no están en equilibrio, pero śı están en equilibrio con las corrientes de salida de

sus correspondientes etapas. Por lo tanto, estos puntos caen sobre la cuerva del ELLR.

El balance de materia puede ser representado ya sea usando la suma de la corrientes

de entrada y las de corrientes de salida del arreglo MECC (Ec. 5.7) o a través de las

diferencias entre las conrrientes de entrada y salida de la cascada en (Ec. 5.8):

F +D + vtotξ = E1 +RN = M (5.7)
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F − E1 + vtotξ = RN −D = P (5.8)

El punto P es un punto constante para cualquier etapa n y puede ser usado como

punto de referencia para el trazado de las etapas. Las coordenadas del punto P son

determinadas del balance de materia por componentes (ver Ec. (5.9) y (5.10)) que

resultan en las Ecs. (5.11) y (5.12).

FXF − E1X
E
1 + vXξ = RNX

R
N −DXD

N = PXP (5.9)

FY F − E1Y
E

1 + vY ξ = RNY
R
N −DY D

N = PY P (5.10)

XP =
FXF − E1X

E
1 + vXξ

F − E + vtotξ
(5.11)

Y P =
FY F − E1Y

E
1 + vY ξ

F − E + vtotξ
(5.12)

Una vez que el punto P se ha localizado, las etapas pueden ser construidas alternado

las ĺıneas de operación del balance de materia (LO) con la curva del ELLR hasta que

la especificación requerida es obtenida. El procedimiento del cálculo de etapa por etapa

es desarrolado de manera similar a la extracción ĺıquido ĺıquido sin reacción y es el

siguiente ?:

1. Tomando como base la composición de la fase del extracto E1 determine la com-

posición del equilibrio R1 (con la curva de interpolación).

2. Con las composiciones de R1 encuentre E2. Esto se realiza con la intersección de

la ĺınea R1P y la curva del equilibrio reactivo

3. Con las composiciones de E2 y la curva de interpolación reactiva determine la

composición R2.

4. Determine las composiciones de E3 en la intersección de la ĺınea R2P (ĺınea de

operación) con la curva de equilibrio reactiva.

Este procedimiento de alternar las lneas de reparto reactivas con el balance de

materia se continua hasta alcanzar la composción deseada. El trazado de etapa por

etapa es desarrollado en el diagrama X-Y. El diagrama X’-Y’es usado para determinar

las composiciones de todos los componentes en fracción mol.
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Tabla 5.1: Grados de libertad para los arreglos en ES y MECC.

ES (νX = νY ) ES (νX 6= νY ) MECC (νX = νY ) MECC (νX 6= νY )
No. de ecuaciones 2C+4 2C+4 2NC+2(N+1) 2NC+2(N+1)
No. de variables 4C+6 4C+6+R 2C(N+1)+2(N+1) + 3 2C(N+1)+2(N+1)+3
Grados de libertad 2C+2 2C+R+2 2C + 3 2C+3+R
Variables especificadas F,D (2) F,D (2) F,D (2) F,D (2)

XD, XF , 2(C − 1) XD, XF , 2(C − 1) XD, XF , 2(C − 1) XD, XF , 2(C − 1)
P, T (2) P, T (2) P, T, YN (3) P, T, YN (3)

ε (R) ε (R)

5.3.5. Análisis de grados de libertad

El problema de diseño de la extracción reactiva el cuál incluye la determinación del

número de etapas, el perfil de composición, el avance de reacción y los ĺımites factibles

de operación es descrito por las ecuaciones del balance de materia, equilbrio de fases,

equilibrio de reacción y las restricciones de la sumatoria de los componentes. Un análisis

de grados de libertad para la ES y EMCC está dado en la Tabla 5.1. En esta tabla se

muestran las variables que deben ser especificadas para cada diagrama (X-Y, X’-Y’)

5.3.6. Ĺımites factibles de operación

La extracción-reacción solo es factible para un cierto rango de relación solvente a

alimentación (D/F). En general, los ĺımites máximos y mı́nimos están regidos por el

comportamiento del equilibrio del sistema (Samant y Ng, 1998b). En ES es posible

determinar estos ĺımites ubicando la mezcla global sobre la intersección de la LBM con

CELLR, tal y como se muestra con los puntos G y H en la Fig. 5.5. En la relación

(D/F )mn la cantidad de extracto es infinitesimal y la del refinado es máxima, para

la relación (D/F )mx ocurre lo contrario, se obtiene una cantidad infinitesimal en el

refinado y máxima en el extracto.

Los valores de (D/F )min y (D/F )max son calculados aplicando la regla de la palanca

inversa, utilizando los puntos respectivos a cada relación, Ec. (5.13) y (5.14).(
D

F

)
min

=
XF −XH

XH −XD
(5.13)

(
D

F

)
max

=
XF −XG

XG −XD
(5.14)

En sistemas de MECC, la operación factible no está garantizada para estas condi-

ciones ĺımites debido a que se encuentra controlada por la composición de salida en el

refinado YN .

El rango de operación para el arreglo MECC está dado por (D/F ) ∈ [(D/F )inf ,
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Figura 5.5: Condiciones ĺımites de operación para el arreglo en ES. El punto G representa máxima
relación de solvente a alimentación (D/F)max y el punto H representa la mı́nima relación de solvente
a alimentación que garantizan una operación factible.

(D/F )max] y está especificado por las variables de diseño mostradas en la Tabla 5.1. Los

ĺımites superior e inferior para el rango de operación está determinado por el comporta-

mient del ELLR del sistema. Se debe considerar que una operación factible para todos

los valores dentro de estos ĺımites no está garantizada. Por esta razón, en este rango se

debe encontrar el valor de (D/F )min que ĺımite la operación a condiciones factibles. Sa-

mant y Ng (1998b) suponen que para (D/F )max ≥ (D/F ) > (D/F )min la composición

deseada (YN) es alcanzada en un número finito de etapas y para (D/F )inf ≤ (D/F ) ≤
(D/F )min la composición deseada (YN) no es alcanzada a pesar de tener un número

infinito de etapas. Esto ocurre cuando la curva de equilibrio y la ĺınea de operación se

intersectan en uno o más puntos (pinch). El valor de (D/F )inf es determinado por el

punto cŕıtico. De acuerdo a la Fig. 5.6 la intersección de PCRN y la ĺınea DF determina

el punto I. Esto representa la relación (D/F )inf .

Gráficamente, la aproximación del punto ćıtico PC puede ser determinado por la

intersección de la curva de interpolación con la del ELLR (Treybal, 1963). En la Fig. 5.6

se representa el punto G (intersección de FD y ĺınea de ELLR) y el punto I (intersección

de ĺınea FD con ĺıneaRNEmax, la localización de este punto está datallado en la siguiente

sección). El punto G representa la relación (D/F )max y el punto I corresponde a la

relación (D/F )min. Estas relaciones se calculan utilizando las Ecs. 5.12 y 5.12. a región
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Figura 5.6: Condiciones ĺımites de operación para el arreglo en MECC. El punto G representa
(D/F)max, el punto H representa (D/F)inf y el punto I la relación (D/F)min. La región factible se
localiza entre los puntos G-I y la no factible entre H-I.

factible y la relación (D/F )min deben ser evaluadas antes de calcular las etapas de

equilibrio.

5.3.6.1. Estimación de (D/F )min para el arreglo MECC

La relación (D/F )min es la relación para la cuál la separación puede ser alcanzada en

un número infinito de etapas. Esto ocurre cuando una ĺınea de operación coincide con

una ĺınea reactiva, las composiciones sucesivas en las corrientes de E y R permanecen

constante. En este caso, hay un área de contacto (pinch). Se debe determinar todos

los valores de D/F, dentro del rango de operación para los cuales hay puntos pinch. El

valor más alto de (D/F) en un punto pinch corresponde a (D/F )min.

Minotti et al. (1998) hace referencia a dos puntos pinch. El feed pinch control que

ocurre en la etapa de alimentación y el tangent pinch control que ocurre en la tangencia

entre las curvas de equilibrio y la de operación. Un tangent pinch normalmente ocurre

fuera de la etapa de alimentación, pero puede ocurrir en esta etapa.

El pinch control puede ser calculado numéricamente usando una técnica de homo-

toṕıa como la usada por Minotti et al. (1998), Samant y Ng (1998b), y Wallert (2008).

Para una aproximación gráfica, el rastreo se puede desarrollar como en los sistemas no

reactivos (Henley, 1981; Treybal, 1963; Wankat, 1988).
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La estrategia para encontrar Pmin que permite determinar la relación (D/F )min es

la siguiente:

1. Trace y extienda la ĺınea RND

2. Trace una serie de ĺıneas de reparto reactivas arbitrarias en la región de operación

factible (entre los puntos F y RN). Extienda las ĺıneas reactivas hasta que cruce

la ĺınea RND

3. El punto Pmin está dado por la intersección de la ĺınea de reparto reactiva más

cercano al diagrama en el lado donde está el solvente o más lejano del diagrama

si el solvente está el otro lado del diagrama.

4. Trace una ĺınea de Pmin a F , en la intersección de esta ĺınea con la curva del

ELLR. se localiza la composición Emax

5. Trace una ĺınea de la composición Emax hasta la composición deseada en el refi-

nado. La intersección de EmaxRN y la ĺınea FD localiza la composición de Mmin

Xmin

Los valores de (D/F )min son calculados usando la regla de la palanca inversa dada

por la Ec. (5.15) (
D

F

)
min

=
XF −Xmin

Xmin −XD
(5.15)

En la Fig. 5.7 se muestran D, F, RN , Emax, Mmin y Pmin correspondientes a las

composiciones de XD, XF , XN y Xmin

Se debe tener en cuenta que los sistemas de extracción-reacción incorporan nuevos

elementos que se han incorporado en este análisis. Tal es el caso del avance de reacción.

Este puede ser visualizado en el diagrama auxiliar X’-Y’. También, se ha observado

que en esta aproximación gráfica permite el uso del concepto de la regla de la palan-

ca reactiva (Lee et al., 2000). La regla de la palanca reactiva ha sido aplicada a la

destilación reactiva pero no se ha aplicado a la extracción reactiva. Nuestros esfuer-

zos de investigación actuales incluyen la aplicación de este concepto a los sistemas de

extracción-reacción.

5.4. Resultados y discusiones

La viabilidad del método gráfico propuesto se determinó mediante su aplicación a

cuatro procesos de reaccin-extracción: dos casos reales A1 y A2 (reacciones donde no
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Figura 5.7: Diagrama de proyección para localizar Pmin, el punto de diferencia neta de los flujos.
Este punto determina la mı́nima relación de solvente a alimentación (D/F )min.

hay cambio en número total de moles) y dos casos teóricos (reacciones donde hay cambio

en el número total de moles). Se usaron los dos arreglos discutidos en la sección 5.3,

ES y EMCC. En la Tabla 5.2 se muestra la información requerida para los cálculos del

equilibrio termodinámico y del equilibrio qúımico de cada uno de los casos analizados. La

Tabla 5.3 muestra los parámetros para el modelo termodinámico NRTL para el sistema

reactivo del acetato de butilo. Los datos para los otros sistemas reactivos pueden ser

tomados de las referencias proporcionadas en la Tabla 5.2. El ELLR se calculó usando

el algoritmo propuesto por Samant y Ng (1998a). Las especificaciones para los siete

problemas de diseño analizado en este trabajo se presentan en la Tabla 5.4.

5.4.1. Caso A1. Esterificación del Ácido Acético con Butanol

Las reacciones de esterificación constituyen una clase importante de sistemas cua-

ternarios en el ELLR, sobre estos sistemas reactivos se pueden encontrar datos expe-

rimentales sobre el equilibrio de fases (Toikka y Toikka, 2009; Trofimova et al., 2012),

modelamiento y consideraciones teóricas (Minotti et al., 1998; Rivera y Cardona, 2004).

La esterificación del acetato de butilo se utilizó como caso real en la aplicación del méto-

do gráfico propuesto.

La validez de los resultados obtenidos en los diseños 1 y 2 se determinó usando
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Tabla 5.2: Caracteŕısticas y condiciones de P y T para los casos analizados. A1/A2 son casos reales
y T1/T2 son casos teóricos.

Casos

A1 A2 T1 T2

Sistema
Reactivo

A+B ↔ C +D A+B ↔ C +D A↔ B + C B + C ↔ D

A: Ácido Acético A: Octanoato de Metilo D: Solvente A: Inerte
B: Butanol B: Agua

C: Agua C: Ácido Octanoico
D: Acetato de Butilo D: Metanol

T (K) 293.15 321.65 298.15 298.15
P (atm) 1 1 1 1
Keq 66.1 0.00123 2.0 2.0
Modelo Termodinámico NRTLa UNIQUACb UNIQUACc UNIQUACc

Tipo de mezcla II II I I
Pares parcialmente miscible B −D/B − C B −D/B − C B −D C −D
Caracteŕıstica Autoinducido Inducido Inducido Inducido
Parámetros tomados de: a Rivera y Cardona (2004), b Krause et al. (2010) y c Samant y Ng, (1998a)

Tabla 5.3: Parámetros termodinámicos para el modelo NRTL, de Rivera y Cardona (2004). Caso A1.
Esterificación del Ácido Acético con Butanol A: Ácido Acético, B:Butanol, C: Agua, D: Acetato de
Butilo, T=293.15K

i/j B/D D/C B/C B/A A/D A/C
ai,j 204.2347 168.1173 0 0 -1.9763 0
aj,i 90.5263 147.1602 0 0 3.3293 0
bi,j -9291.7021 -8343.605 313.8322 -381.5959 609.8886 17.3333
bj,i -4983.1548 -5855.2847 -40.8184 550.1623 -723.8881 261.2017
ei,j -30.5804 -23.5386 0 0 0 0
ej,i -12.0592 -22.1771 0 0 0 0
α 0.2 0.2 0.3 0.3 0.3 0.3
τi,j = ai,j + bi,j/T + ei,jlog(T ) T (K)

Tabla 5.4: Especificaciones para los siete problemas de diseño. Las composiciones xF , xD y YN están
expresadas en fracción mol

Diseños

1 2 3 4 5 6 7
Caso A1 A1 A2 T1 T1 T2 T2
Arreglo ES EMCC EMCC ES EMCC ES EMCC
Coordenadas X = xD + xB X = xD + xB X = xD + xB X = xB + xA X = xB + xA X = xC + xD X = xC + xD
del diagrama Y = xC + xB Y = xC + xB Y = xC + xB Y = xC + xA Y = xC + xA Y = xB + xD Y = xB + xD
de proyección X ′ = xD + xB X ′ = xD + xB X ′ = xD + xB X ′ = xB + xA X ′ = xB + xA X ′ = xC + xD X ′ = xC + xD

Y ′ = xA + xB Y ′ = xA + xB Y ′ = xA + xB Y ′ = xD + xA Y ′ = xD + xA Y ′ = xA + xD Y ′ = xA + xD
(xFA, x

F
B, x

F
C , x

F
D) (0.25,0,0.75,0) (0.25,0,0.75,0) (1,0,0,0) (1,0,0,0) (1,0,0,0) (0,1,0,0) (0,1,0,0)

(xDA , x
D
B , x

D
C , x

D
D) (0,1,0,0) (0,1,0,0) (0,1,0,0) (0,0,0,1) (0,0,0,0) (0,0,0,0) (0,0,1,0)

F (mol/h) 1 1 1 1 1 1 1
D (mol/h) 0.5 0.5 73.62 4.0 5.66 4.0 3.0
YN N.A 0.99 0.99 N.A 0.39 N.A 0.39
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el módulo RGIBBS del simulador de procesos Aspen Plus. Este módulo emplea la

minimización de la enerǵıa libre de Gibbs para calcular el ELLR.

En la Fig. 5.8 se muestran los diagramas de proyecciones del ELLR. El sistema reac-

tivo es una mezcla del tipo II, lo que origina el comportamiento de la curva del ELLR.

En esta Figura se representan: las proyecciones de E1 y R1, la curva de interpolación CI

utilizada para obtener las composiciones en las fases conjugadas, el balance de materia

representado por la ĺınea LBM y el punto M tomado como referencia para el trazado de

la etapa (E1R1) en ELLR. En la Fig. 5.8b se presentan las proyecciones de estos puntos

en el diagrama X’-Y’.

Las composiciones de cada uno de los componentes de las fases conjugadas E1 y R1

se muestran en Tabla 5.5. Se determinó por el método gráfico propuesto una conversión

de 85.14 %. En la misma Tabla se puede observar que se tiene cierta similitud entre los

resultados obtenidos por el método gráfico propuesto y el simulador de procesos Aspen

Plus. En los componentes B y C se nota una mayor diferencia entre los dos métodos.

Para la fase del refinado se tiene una diferencia en el orden de magnitud de 10−3 y

en la fase del extracto de 10−2 para estos componentes. Se infiere que esto se debe al

método mediante el cual se obtuvieron los datos del equilibrio ĺıquido-ĺıquido reactivo.

La región factible para la operación en etapa simple se encontró para valores de relación

(D/F )min= 0.0266 y (D/F )max = 1.0618.

Aplicando el método gráfico propuesto al diseño 2, se determinó que se requieren

dos etapas en ELLR para alcanzar la especificación deseada. En la Fig. 5.9a se muestra

la proyección en las coordenadas X-Y para las dos etapas (E1-R1 y E2-R2) y del punto

de referencia P utilizado para el trazado de las mismas, en la Fig. 5.9b se observan las

proyecciones en las coordenadas X-Y de las dos etapas en ELLR.

La simulación en el Aspen Plus se realizó mediante dos reactores Gibbs en contra-

corriente, especificando el número de etapas y el avance de reacción obtenidos por el

método gráfico propuesto. Los resultados de las composiciones obtenidas por el método

gráfico propuesto y por el simulador de procesos Aspen Plus, para cada una de las

etapas, se muestra en la Tabla 5.6. En el refinado se tienen diferencias en el orden de

magnitud de 10−3 para las dos etapas, excepto para el componente D que es de 10−4

en R2. Para las fases del extracto E1 y E2 se tienen diferencias en el orden de magnitud

de 10−3 para los componentes A y D y de 10−2 para los componentes B y C. Al igual

que en el diseño 1 la mayor diferencia se vuelve a tener en estos dos componentes. La

conversión total del sistema en cascada es de 89.7 % y la relación (D/F )min de 0.1574.

Para propósitos de comparación, se aplicó la estrategia propuesta por Samant y Ng

(1998b) y Wallert (2008) para determinar el punto pinch para sistemas reactivos. La
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Figura 5.8: . Diagrama de proyección para el Diseño 1, sistema A + B ↔ C + D a una P=1 atm y
T=293.15 K. a) Diagrama X-Y para el arreglo en ES representao por las corrientes que salen de cada
etapa E1 y R1, estas corrientes están en equlibrio simultáneo de reacción-extracción y b) Diagrama
X’-Y’donde son proyectados los puntos E1 y R1 a sus respectivas fases conjugadas. En el diagrama
X-Y M = M∗ y en el diagrama X’-Y’, M y M∗ están conectados a través del avance de reacción.
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Figura 5.9: . Diagrama de proyecciones para el Diseño 2, sistema A + B ↔ C + D a una P=1
atm y T=293.15 K. a) Diagrama X-Y para el arreglo en EMCC para las dos etapas en equilibrio y b)
Diagrama auxiliar X’-Y’para determinar las composiciones de todos los componentes. E1-R1 determina
las composiciones del extracto y el refinado en la etapa 1, y E2-R2 determina las composiciones del
extracto y el refinado en la etapa 2.
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Tabla 5.5: Resultados de las composiciones para el diseño 1 obtenidos por el método gráfico propuesto
y el simulador de procesos Aspen Plus. Las composiciones están expresadas en fracción mol.

Composiciones Método gráfico propuesto Simulador Aspen Plus

R1 E1 R2 E2

xA 0.0127 0.0383 0.0127 0.0381
xB 0.0188 0.3442 0.0166 0.3741
xC 0.9671 0.3101 0.9701 0.2887
xD 0.0014 0.3074 0.0010 0.2989

Avance de reacción (mol/h) para la ES ξ1 = 0,2128

Tabla 5.6: Resultados de las composiciones para el diseño 2 ontenidos por el método gráfico prupuesto
y por el simulador de procesos Aspen Plus. Las composiciones están expresadas en fracciones mol .

Composiciones Método Gráfico Propuesto Simulador Aspen Plus

R1 R2 E1 E2 R1 R2 E1 E2

xA 0.0150 0.0019 0.0360 0.0046 0.0126 0.0002 0.0395 0.0005
xB 0.0150 0.0311 0.3460 0.4042 0.0162 0.0244 0.3641 0.4476
xC 0.9650 0.9664 0.3140 0.5737 0.9699 0.9751 0.2866 0.5359
xD 0.0046 0.0006 0.3040 0.0176 0.0012 0.0002 0.3098 0.0160

Avance de reacción (mol/h) para la ES ξ1 = 0,207 and ξ2 = 0,016

ĺınea de los puntos pinch se muestra en la Fig. 5.10 para YN=0.99. Los puntos fijos

que controlan el flujo mı́nimo de solvente corresponde al feed pinch control. La relación

(D/F)min encontrada por esta estrategia es igual a la determinada por el método gráfico

propuesto. El sistema reactivo usado es controlado por la relación (D/F)min = 0,1574.

De acuerdo al análisis realizado no hay puntos tangent pinch Para valores de (D/F)min <

0.1574 la curva de equilibrio y la ĺınea de operación se intersectarán en un punto y para

(D/F )min > 0.1574, la curva de equilibrio y la ĺınea de operación no se intersectarán y

por los tanto la composición deseada se alcanzará en un número finito de etapas.

5.4.2. Caso A2. Hidrólisis del Octanoato de Metilo

La hidrólisis enzimática del octanoato de metilo es una reacción reversible en la cual

se obtiene como productos al ácido octanoico y al metanol. La reacción se desarrolla

utilizando lipasa inmovilizada como catalizador. El agua se utiliza como reactante y

como solvente para remover el metanol resultante. La composición de las dos fases

ĺıquidas está definida por el ELLR (Krause et al., 2010). En la Fig. 5.8 se muestran

los diagramas de proyecciones con el trazado de las cinco etapas reactivas para las



Caṕıtulo 5. Método de Diseño Gráfico para Procesos de Reacción-Extracción en
Sistemas Cuaternarios 65

0.10 0.11 0.12 0.13 0.14 0.15 0.16 0.17 0.18
0.30

0.32

0.34

0.36

0.38

0.40

0.42

0.44

0.46

0.48

0.50

Pinch Line

Extract Composition  

 

Y
' (

x C
+x

B
)  

   
   

E
X

TR
A

C
TE

 P
H

A
S

E

D/F

(D/F)
Min

Feed Pinch ControlFeed$Pinch$Control$

Composición$del$Extracto$

Línea&de&puntos&pinch&

FA
SE
&E
XT
RA

CT
O
&
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Acetato de Butilo. La relación (D/F )min es controlada por el feed pinch control para las condiciones
especificadas en las Tablas 5.2 y 5.3.

Tabla 5.7: Resultados obtenidos para el método gráfico propuesto para el diseño 3. Las composiciones
están expresadas en fracciones mol

R1 R2 R3 R4 R5 E1 E2 E3 E4 E5

xA 0.2560 0.1200 0.0480 0.0215 0.0073 0.0017 0.0002 0.0018 0.0020 0.0005
xB 0.1698 0.2120 0.2050 0.2480 0.2576 0.9843 0.9938 0.9933 0.9960 0.9985
xC 0.5470 0.6560 0.7140 0.7345 0.7453 0.0007 0.0002 0.0022 0.0037 0.0005
xD 0.0190 0.0100 0.0040 0.0025 0.0016 0.0153 0.0078 0.0041 0.0036 0.0005

Avance de reacción (mol/h) para cada etapa: ξ1 = 0,695, ξ2 = 0,148, ξ3 = 0,093,
ξ4 = 0,036, ξ5 = 0,017

especificaciones del diseño 3. En estos diagramas se observa que la fase que tiene mayor

importancia por el contenido del ácido octanoico es la del refinado. La conversión total

del sistema en cascada es del 99 %.

En la Tabla 5.7 se muestran los perfiles de composición. Se observaron pequeños

cambios en la fase del extracto. Los resultaos obtenidos para el método de diseño

propuesto se comporado con los resultados reportados por Krause et al. (2010). Las

fracciones masa del ácido octanoico en la fase orgánica se muestra en la Tabla 5.7. Una

comparación para ambos estudios muestran que las composiciones presentan una buena

aproximación.
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Figura 5.11: . Diagrama de proyecciones para el Diseño 3, sistema A + B ↔ C + D a una P=1
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Tabla 5.8: Comparación de los resultados del método de diseño propuesto y el reportado en la lite-
ratura para el MECC (Diseño 3). Para propósitos de comparación las composiciones reportadas por
Krause et al. (2010) se convirtieron a fracción mol.

Ácido Octanoico en la fase orgánica, fracción masa

etapa 1 etapa 2 etapa 3 etapa 4 etapa 5

Método Gráfico Propuesto 0.64 0.80 0.89 0.93 0.95
Krause et al. (2010) 0.62 0.81 0.89 0.93 0.95

Tabla 5.9: Resultados del método gráfico propuesto para el arreglo en ES (Diseño 4). Las composi-
ciones están expresadas en fracción mol.

Composiciones R1 E1

xA 0.069 0.016
xB 0.451 0.020
xC 0.291 0.102
xD 0.189 0.862

5.4.3. Caso T1. A↔ B + C

Este sistema reactivo es útil para separar dos productos que son diifciles de separar

B y C. Se adiciona un solvente D que sea parcialmente miscible con el producto deseado

B y que sea completamente miscible con el otro reactante A y producto C, favoreciendo

de esta forma la separación. Con este sistema se puede mejorar el rendimiento del

producto deseado (Samant y Ng, 1998a).

El ELLR mostrado por la curva CELLR para el diseño 4 (Fig. 5.12) presenta el

comportamiento cóncavo de las mezclas tipo I. En la Fig. 5.12a se muestra el trazado

de la etapa del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo y se puede apreciar la similitud con

el equilibrio ĺıquido-ĺıquido no reactivo y en la Fig. 5.12b la proyección de las fases

conjugadas.

Los resultados de las composiciones de la etapa simple, para el dise no 4, se muestran

en la Tabla 5.9. El diseño 5 requiere de 6 etapas en ELLR, la representacin del trazado

de las etapas se muestran en la Fig. 5.13a. El punto P es el punto de referencia para el

trazado de las etapas y M es la lnea que une a las dos corrientes de salida del sistema

en contracorriente. En la Fig. 5.13b se muestran las proyecciones de las etapas en las

coordenadas X-Y. En la Tabla 5.10 se muestran las composiciones de cada una de las

etapas en ELLR.
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Tabla 5.10: Resultados obtenido para el método gráfico propuesto para el arreglo en contracorriente
(Diseño 5). Las composiciones están expresadas en fracción mol.

R1 R2 R3 R4 R5 R6 E1 E2 E3 E4 E5 E6

xA 0.0093 0.0281 0.0433 0.0563 0.0714 0.0748 0.0036 0.0040 0.0109 0.0153 0.0180 0.0194

xB 0.8728 0.7419 0.6567 0.5537 0.4586 0.3602 0.0004 0.0060 0.0011 0.0068 0.0120 0.0286

xC 0.0576 0.1419 0.1917 0.2437 0.2886 0.3202 0.0064 0.0260 0.0391 0.0728 0.0970 0.1406

xD 0.0603 0.0881 0.1083 0.1464 0.1814 0.2448 0.9896 0.9640 0.9489 0.9053 0.8730 0.8114

Tabla 5.11: Resultados del método gráfico propuesto para la etapa simple (Diseño 6). Las composi-
ciones están expresadas en fracción mol.

Composiciones R1 E1

xA 0.047 0.162
xB 0.079 0.279
xC 0.864 0.269
xD 0.012 0.274

5.4.4. Caso T1. B + C ↔ D

Este sistema ejempĺıfica la manera de retirar una impureza que es dif́ıcil de separar.

Si se considera que se tiene un sistema A-B donde A es el componente deseado y B una

impureza que es dif́ıcil de separar por técnicas convencionales. La separación se puede

realizar convirtiendo a B en otro compuesto D, que puede ser fácilmente separado.

Esto se puede lograr agregando un solvente que reaccione con B. Los componentes C

y D se pueden separar de A. Se debe escoger C tal que D sea parcialmente miscible

con A, B y C (Samant y Ng, 1998a). La representación del equilibrio ĺıquido ĺıquido

reactivo mediante la curva CELLR se muestra en la Fig. 5.14. En este caso, se tiene

una mezcla del tipo I y el comportamiento de la CELLR es cóncavo. En la Fig. 5.14a se

muestra el trazado de la etapa del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo para el diseno 6 y

en la Fig. 5.14b la proyección de las fases conjugadas de la etapa. Los resultados de las

composiciones de las fases conjugadas de la etapa en equilibrio lquido lquido reactivo

se presenta en la Tabla 5.1.

El diseño 7 requiere de 4 etapas en ELLR. El trazado de las etapas se representan

en el diagrama X-Y de la Fig. 5.15a y en el diagrama X-Y de la Fig. 5.15b se muestran

sus proyecciones. En la Tabla 5.12 se muestran las composiciones del ELLR para cada

una de las etapas y de las fases.
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Figura 5.14: . Etapa en ES para el diseño 6, sistema reactivo B+C ↔ D a una P=1 atm y T=298.15
K. a) Diagrama X-Y para el arreglo en ES representado por las corrientes que salen de la etapa E1 y
R1, y b) Diagrama X’-Y’con lus puntos E1 y R1 proyectado de sus respectivas fases conjugadas. En el
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Figura 5.15: . Etapas de la cascada en ECCM para el diseño 7, sistema reactivo B + C ↔ D a
una P=1 atm y T=298.15 K. a) Diagrama X-Y para el arreglo de cuatro etapas en equilibrios y b)
Diagrama X’-Y’para determinar las composiciones de todos los componentes.

Tabla 5.12: Resultados del método gráfico propuesto para el arreglo en contracorriente (Diseño 7).
Las composiciones están expresadas en fracción mol.

Composición R1 R2 R3 R4 E1 E2 E3 E4

xA 0.0914 0.1498 0.1961 0.2012 0.0163 0.0663 0.0876 0.1032
xB 0.3214 0.2902 0.2390 0.2282 0.0737 0.0837 0.0924 0.0988
xC 0.2243 0.3002 0.3740 0.4016 0.9017 0.8337 0.7974 0.7707
xD 0.3628 0.2598 0.1911 0.1690 0.0083 0.0163 0.0023 0.0272
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5.5. Conclusiones

El método gráfico propuesto es fácil de implementar ya que involucra conceptos

geométricos que son extensiones directas de los métodos clásicos y puede ser aplicado a

mezclas del tipo I y II. Con este método es posible estimar el número de etapas reactivas,

el avance de reaccion, perfil de composiciones en cada fase, condiciones ĺımites de la

relación D/F. El método está restringindo a reacciones reversibles. A pesar de que el

método se aplicó a sistemas con coeficientes estequiométricos iguales, esto no es una

restricción.

Este método se recomienda utilizarlo en las etapas iniciales del diseño de los extrac-

tores ĺıquido-ĺıquido reactivos, ya que proporciona valores de entrada para las variables

de diseño y puede ayudar a depurar los resultados de una simulación. Debido a que

la curva del ELLR está localizada en una región de composición más pequeña que la

del equilibrio ĺıquido-ĺıquido no reactivo y a que las coordenadas en los diagramas de

proyecciones son las mismas tanto para el sistema reactivo como para el no reactivo, el

método gráfico propuesto es factible para acoplarse con el método de etapas en equi-

librio para extracción ĺıquido ĺıquido. Arreglando las ecuaciones del balance puede ser

empleado con modos de operación a corriente cruzada. Las composiciones en fracción

mol se obtienen en forma directa sin necesidad de cálculos adicionales como sucede con

los diagramas en coordenadas trasformadas.



Caṕıtulo 6

Método de Diseño Aproximado

para Extractores Ĺıquidos Reactivos

basado en Correlaciones del

Equilibrio Termodinámico

6.1. Resumen

Los métodos de diseño aproximado son adecuados para una rápida inspección de

las alternativas del diseño durante la fase conceptual del proceso. Pocos métodos apro-

ximados se han publicado para la extracción ĺıquido ĺıquido y escasos estudios teóricos

se han conducido en este tema para extractores ĺıquidos reactivos. El objetivo de este

trabajo es proporcionar un método aproximado sencillo, fiable y rápido para el diseño

de columnas de separación de mezclas ĺıquidas que han reaccionado y que se encuentran

en equilibrio simultáneo de fases y de reacción. El método de diseño se desarrolló en

dos etapas: a) análisis y adaptación de las correlaciones del ELL sin reacción a siste-

mas reactivos y b) acoplamiento de las correlaciones con el método de diseño etapa a

etapa. Se utilizaron las correlaciones de Hand, Othmer-Tobias y Bachman-Brown para

las ĺıneas de reparto y las de Hlavatý, log γ y función β para las curvas de solubilidad.

Las correlaciones en terminos de variables transformadas se aplicaron a cuatro siste-

mas reactivos presentando ajustes adecuados para realizar el diseño de los extractores

ĺıquidos reactivos. La hidrólisis del cctanoato de metilo se utilizó como caso para com-

parar los resultados del método de diseño aproximado con el reportado por la literatura,

encontrándose una muy buena aproximación.

74
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6.2. Introducción

La integración del proceso de extracción con la reacción presenta una serie de venta-

jas debido a los efectos de interacción obtenidos de la combinación reacción-extracción.

Las clases de reacciones que pueden beneficiarse por este proceso son: a) las reacciones

limitadas por el equilibrio qúımico (tales como esterificaciones, transesterificaciones y

reacciones de hidrólisis), donde es importante eliminar un producto o subproducto de la

zona de reacción para mejorar la conversión, y b) reacciones consecutivas o secuenciales

donde el objetivo puede ser minimizar la formación de subproductos adicionales (Green

y Perry, 2008) En estas clases de reacciones, los efectos de interacción son evaluados

mediante el comportamiento del equilibrio termodinámico.

Los métodos de análisis (Gutiérrez, 2008), śıntesis (Samant y Ng, 1998b) y diseño

de extractores ĺıquidos reactivos (Chen et al., 2004; Minotti et al., 1998; Samant y Ng,

1998a) usan los modelos termodinámicos NRTL y UNIQUAC para predecir el equilibrio

ĺıquido ĺıquido reactivo de una manera razonablemente bien. Sin embargo, se pueden

presentar casos donde estos modelos no posean flexibilidad suficiente para reproducir

la marcada asimetŕıa de algunas curvas binodales (Pedraza, 2012), por lo que resulta

conveniente recurrir a los modelos emṕıricos. En la literatura no se han encontrado

investigaciones sobre el uso de correlaciones para la extracción ĺıquido ĺıquido con reac-

ción. No obstante, investigaciones como las de Ung y Doherty (1995), Samant y Ng

(1998a) y Wasylkiewicz y Ung (2000) han mostrado que el uso de composiciones en

variable transformadas, además de reducir la dimensión del espacio de composición,

hace que los diagramas de fases sean muy similares a los sistemas ĺıquido ĺıquido no

reactivos. Por lo que los procedimientos usados para mezclas no reactivas pueden ser

extendidos a mezclas reaccionantes.

En la extracción ĺıquido ĺıquido los modelos emṕıricos se han utilizado para validar

la consistencia de los datos experimentales y para el cálculo del diseño de extractores. A

pesar de que la mayoŕıa de las publicaciones relacionadas con datos del equilibrio ĺıquido

ĺıquido sustentan que las correlaciones emṕıricas pueden ser utilizadas para el diseño

de extractores, sólo se han encontrado dos referencias sobre este tipo de método. El

primero de ellos desarrollado por Bogdanov y Rudneva (1974) es un método de diseño

para la extraccion ĺıquido ĺıquido de sistemas ternarios que utiliza en forma acoplada la

correlación de Hand y Othmer-Tobias para la determinación de la distribución de los

componentes entre las fases y los polinomios de tercer grado, en cada una de las fases,

para la correlación de la curva binodal. El segundo método fue propuesto por Marcilla

(1999) y es un método etapa a etapa para sistemas cuaternarios que ajusta la correlación
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de Marcilla para las composiciones de las fases en equilibrio y las correlaciones de las

proyecciones de Cruickshank para la superficie de solubilidad. Estos métodos se pueden

clasificar como métodos aproximados.

Sobre esta misma clasificación, en la extracción ĺıquido ĺıquido sin reacción, sólo

se tiene el método de grupos (Henley, 1981) el cuál no siempre resulta adecuado para

cascadas de extracción debido a que el coeficiente de distribución es una relación de

coeficientes de actividad que puede variar drásticamente con la composición.

Los objetivos de este trabajo es adaptar y analizar las correlaciones del equilibrio

ĺıquido ĺıquido para ser usadas en la determinación del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo

y proporcionar un método de diseño para extractores ĺıquidos reactivos que sea sencillo,

seguro y rápido. Es sencillo porque sólo usa las ecuaciones del balance de materia y los

datos de las composiciones del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo, la caracteŕıstica de

seguro se atribuye a que usa correlaciones ampliamente aceptadas y empleadas para

datos experimentales del equilibrio ĺıquido ĺıquido. Es rápido porque se parte de los

datos experimentales se puede evitar la determinación de los parámetros utilizados en

los modelos termodinámicos (NRTL o UNIQUAC) y de no requerir de cálculos iterativos

para el ELLR, pero śı para la resolución del sistema de ecuaciones no lineales derivados

del balance de materia y de las correlaciones.

6.3. Análisis y adaptación de las correlaciones emṕıri-

cas

El diseño del proceso de reacción-extracción requiere de datos precisos que permitan

determinar los objetivos esperados en el proceso (por ejemplo, altos rendimientos y/o

altas purezas de soluto). En este trabajo el fundamento teórico se encuentra en la

adaptación de las correlaciones usadas en el equilibrio ĺıquido ĺıquido al equilibrio ĺıquido

ĺıquido reactivo mediante el uso de las variables transformadas propuestas por Ung y

Doherty (1995) por lo que una breve descripción y las propiedades importantes de estas

variables se presentan en esta sección.

El ajuste de los datos del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo se realizó mediante el

procedimiento de mı́nimos cuadrados que permitió reproducir los datos en el espacio

de concentración donde se lleva a cabo el proceso simultáneo de reacción-separación.

Los modelos de correlación utilizados son de fácil integración con el método de diseño

del proceso. Para la incorporación de los datos del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo al

método de diseño del extractor ĺıquido reactivo se correlacionaron las ĺıneas de reparto
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reactivas (LRR) y la curva de solubilidad reactiva (CSR).

6.3.1. Variables transformadas

La enerǵıa libre de Gibbs de mezclas reaccionantes se expresa como una función

restringida por las fracciones molares de las especies presentes. Ung y Doherty (1995)

demostraron que las restricciones de equilibrio se pueden incorporar directamente en la

expresión de la enerǵıa libre, lo que conduce a un nuevo conjunto de variables de com-

posición transformadas. Estas variables tienen la finalidad de restringir el espacio de

solución a las composiciones que están en equilibrio qúımico y disminuir la dimensión

del problema por el número de reacciones independientes. Las composiciones trans-

formadas han sido utilizadas para diferentes procesos de separación reactivos. En la

extracción ĺıquido ĺıquido, Samant y Ng (1998b) aplicaron las coordenadas transfor-

madas a sistemas reactivos multicomponentes y caracterizaron cualitativativamente el

comportamiento de las mezclas ĺıquidas.

Las composiciones transformadas (Xi) definidas por Ung y Doherty (1995) se ex-

presan como:

Xi =
xi − vTi V −1xref

1− vTTOTV −1xref
i = 1, 2, ..., c− r (6.1)

y tienen las siguientes propiedades:

c−r∑
i=1

Xi = 1 (6.2)

Xi(0) = Xi(ξ) ∀ξ i = 1, 2, ..., c− r (6.3)

donde xi es la fracción mol del componente i, vTi es el vector fila del coeficiente

estequiométrico del componente i de cada reacción, vTTOT es el vector fila de la suma

de los coeficientes estequiométricos de cada reacción, xref es el vector columna de las

composiciones molares de los r componentes de referencia, V es la matriz cuadrada de

los coeficientes estequiométricos de los r componentes de referencia en las r reacciones

y ξ es el vector columna de los r avances de reacción.

6.3.2. Correlación de las LRR

Los diagramas del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo en coordenadas transformadas

son muy similares a los no reactivos en coordenadas en fracción mol. La principal di-
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ferencia es la curva de espacio de composición, la cual depende del tipo de reacción

en el sistema y puede cambiar considerablemente si diferentes componentes de referen-

cias son seleccionados (Wasylkiewicz y Ung, 2000). Esta caracteŕıstica se ha tomado

como base para expresar las correlaciones del equilibrio ĺıquido ĺıquido en coordenadas

transformadas y ser aplicadas a la extracción reactiva.

Las LRR permiten la distribución de los componentes entre las dos fases en equilibrio

y corresponden a la composición en la cual la enerǵıa libre de Gibbs tiene un mı́nimo y la

velocidad de reacción es nula, satisfaciendo las condiciones del equilibrio termodinámico.

En el diagrama de fases las LRR se localizan en la región de dos fases.

Las ĺıneas de reparto en la extracción ĺıquido ĺıquido se han correlacionado mediante

dos tipos de modelos: 1) los modelos emṕıricos que describen la distribución de los

componentes como función de la composición. Pertenecen a esta clase, los modelos

de Hand (Hand, 1930), Othmer-Tobias (Othmer y Tobias, 1942) y Bachman-Brown

(Brown, 1948) y debido a su naturaleza emṕırica sólo pueden ser usados para propósitos

de interpolación y 2) los modelos que se basan en la termodinámica del equilibrio de

fases. La mayoŕıa de estos modelos describe la enerǵıa de Gibbs como una función de

la composición, estos modelos, podŕıan ser utilizados para propósitos de extrapolación

e interpolación (?). En este trabajo sólo se consideran los modelos del primer tipo.

Los modelos de correlación Hand, Othmer-Tobias y Bachman-Brown difieren entre

śı por las coordenadas de solubilidad, que para muchos sistemas ternarios dan como

resultado curvas de distribución de soluto casi rectas. Estos modelos continuan vigentes

en la extracción ĺıquido ĺıquido y normalmente son utilizados para medir la fiabilidad de

los datos experimentales en sistemas ternarios y pseudoternarios (Awwad et al., 2008;

Ghanadzadeh et al., 2012; Jae-Kyung y Dong-Won, 2005; Magnussen et al., 1980; Soren-

son et al., 1979b; Stoicescu et al., 2011; Zamaro y Campanella, 2002). Las correlaciones

se pueden expresar en fracción mol o fracción masa. En este trabajo se modificaron

para usarlas en sistemas reactivos expresándolas en coordenadas transformadas (sobre

base mol). Las correlaciones modificadas se presentan en la Tabla 6.1.

Los parámetros de las correlaciones y el análisis estad́ıstico se obtuvieron utilizando

la herramienta de análisis de datos de Excel.

6.3.3. Correlación de las CSR

Al igual que en las ĺıneas de reparto, para la curva de solubilidad se han desarro-

llado correlaciones emṕıricas (Bulatov y Yachmenev, 1971; Hlavatý, 1972; Spalding,

1970) y correlaciones basadas en la termodinámica del equilibrio de fases (Rod, 1976).

Las correlaciones para la curva de solubilidad se han expresado de diferentes formas

Castrejon
Resaltado
corregir la cita
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Tabla 6.1: Adecuación de las correlaciones del ELL a sistemas ĺıquido-ĺıquido reactivos,
en términos de coordenadas transformadas.

Modelo Expresión

Hand log(Y2

Y1
) = A+B log(X2

X3
)

Othmer-Tobias log(1−Y1

Y1
) = A+B log(1−X3

X3
)

Bachman-Brown ( Y1

X3
) = A+B(Y1)

Xi =
xi−vTi V −1xref

1−vTTOTV
−1xref

Yi =
yi−vTi V −1yref

1−vTTOTV
−1yref

A y B son los parámetros de las correlaciones que dependen de la naturaleza del sistema.

1 y 3: son los componentes claves que originan la separación, y se encuentran en mayor proporción en esa fase.

2: es el componente que se distribuye entre los dos componentes claves.

X, Y: Composiciones transformadas en las fases ĺıquidas parcialmente inmiscibles

Tabla 6.2: Correlaciones para la curva de solubilidad reactiva. Las composiciones X2

y X2 están dadas en coordenadas transformadas.

Correlación Ecuación Parámetros
Hlavatý X2 = A1XA lnXA + A2XB lnXB + A3XAXB A1, A2, A3, k

Función β X2 = A1(1−XA)A2XA3
A

Log γ X2 = A1(−lnXA)A2XA3
A

XA = (X3 + kX2 −X0
3 )/(X0

33 −X0
3 )

XB = (X0
33 − kX2 −X3)/(X0

33 −X0
3 )

X0
3 6 (X3 + kX2) 6 X0

33

X0
22yX

0
2 son los valores de las composiciones de X2 de la curva de solubilidad reactiva para cuando el eje X3 = 0,

k debe tener valores entre 0-1.

desde ecuaciones lineales, polinomios de diversos grados, funciones exponenciales, fun-

ciones logaŕıtmicas hasta funciones hiperbólicas. Aśı mismo, la curva de solubilidad se

ha correlacionado en forma separada (una correlación para cada fase, tomando como

referencia el punto cŕıtico para la separación de las fases) y en forma conjunta (conside-

rando las dos fases). En este trabajo se utilizaron correlaciones emṕıricas que presentan

buena presición con pocas constantes y que pasa a través de las dos fases de la curva

de solubilidad.

La CSR fue correlacionada usando las ecuaciones de Hlavatý (Hlavatý, 1972), fun-

ción β (Letcher et al., 1989) y log γ (Letcher et al., 1986) expresada en variables trans-

formadas.

Para las ecuaciones de la función β y log γ, la elección de las variables independien-

tes evita el problema de que las variables sean altamente incorrelacionables. Las tres

ecuaciones fueron ajustadas a la curva binodal con la desviación estándar definida por:

σ = {
n∑
k=1

[X2(est) −X2(rep)]
2
k

(n− 3)
}1/2 (6.4)

donde n es el número de datos a ajustar y el número 3 representa la cantidad de
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Especificar parámetros de las
correlaciones de las LRR y CSR.

Específicar:
Y3,n  : Composición del CC2

Especificar 
ntot = número de datos a estimar
Hacer n=1

Calcular:
Y2,n  utilizando CSR y Y1,n con 6Yi,n 

¿Tipo de LRR?

Calcular:
X3,n  utilizando LRR y 
X2,n con CSR

Calcular:
X1,n  utilizando 6Xi,n

¿Es 
n=ntot? Termina

Resolver simultámente
LLR y CSR para obtener
X2 y X3

n=n+1

Hand Bachman-Brown

Othmer-Tobias

Figura 6.1: Algoritmo para la estimación del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo basado en correlaciones
empiricas y en composiciones transformadas.

coeficientes estimados (Narasigadu et al., 2009).

6.3.4. Cálculo del equilibrio ĺıquido ĺıquido usando las corre-

laciones modificadas

Para analizar la bondad del ajuste se hizo una reproducción de las composiciones del

equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo. En la estimación de las composiciones en equilibrio

en cada fase, se usaron como valores iniciales las composiciones de una de las fases y los

valores de los parámetros de las correlaciones de las LRR y CSR con mejores valores

de R2 y σ, respectivamente. En la Fig. 6.1 se presenta el algoritmo utilizado para el

cálculo de las composiciones en equilibrio.
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R1,X1

F, XD

EN,YN

D, XD1

N

j

Rj, Xj,i

Rj+1, Xj+1,i Ej, Yj,i

Ej-1, Yj-1,ij-1

j+1

Figura 6.2: Esquema de la columna de extracción en contracorriente. F: alimentación,
D: solvente R: refinado, E: extracto, 1,j,N: número de etapas

6.4. Diseño de extractores ĺıquido ĺıquido reactivo

6.4.1. Balance de materia en variables transformadas

La configuración del esquema reactivo considerado es un sistema en cascada sin re-

circulación y se muestra en la Fig. 6.2. La cascada está formada por etapas en equilibrio

ĺıquido ĺıquido reactivo por lo que las fases ĺıquidas que salen de cada etapa están en

equilibrio de fases y de reacción. El sistema se considera que se encuentra a condiciones

isobáricas e isotérmicas.

Samant y Ng (1998a) hicieron un análisis del balance de materia para sistemas

en equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo partiendo de la fracción mol y obtuvieron las

ecuaciones del balance de materia para sistemas reactivos en términos de variables

transformadas. Estas ecuaciones se retoman en este trabajo.

El balance de materia alrededor del sistema en cascada está dado por:

F̄ + D̄ = ĒN + R̄1 = M̄ (6.5)

F̄XF,i + D̄XD,i = ĒYN,i + R̄X1,i = M̄XM,i i = 1, 2, ..., c− r − 1 (6.6)

Dónde XF,i, XD,i, YN,i y X1,i son las fracciones mol transformada del componente i

en las corrientes de alimentación, solvente, extracto y refinado, respectivamente, y están

definidas por la ecuación 1.

El balance de materia para cada etapa j dentro del sistema en cascada, está dado

por:
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Ēj−1Yj−1,i + R̄j+1Xj+1,i = ĒjYj,i + R̄jXj,i j = 1, 2, ..., N (6.7)

El sistema de extractores ĺıquido ĺıquido reactivo tiene solamente un sector y el flujo

neto entre etapas adyacentes es constante debido a que sólo hay un punto de diferencia.

El punto de diferencia se determina arreglando las ecuaciones (6) y (7).

F̄ − ĒN = R̄1 − D̄ = P̄ (6.8)

F̄XF,i − ĒY1.i = R̄Xi,N − D̄XD,i = P̄XP.i i = 1, 2, ..., c− r − 1 (6.9)

Los flujos molar transformados están relacionados con los flujos molares de la ali-

mentación, solvente, extracto y refinado mediante las siguientes expresiones:

F̄ = F (1− vTTOTV −1xref,F ) (6.10)

D̄ = D(1− vTTOTV −1xref,D) (6.11)

Ē = E(1− vTTOTV −1yref,N) (6.12)

R̄ = R(1− vTTOTV −1xref,1) (6.13)

6.4.2. Acoplamiento de las correlaciones del equilibrio termo-

dinámico con el cálculo del diseño de los extractores

liquido liquido reactivo

Teniendo las correlaciones que proporcionan un buen ajuste para los sistemas reac-

tivos, estas son acopladas al balance de materia reactivo para realizar el cálculo de los

extractores a contracorriente. El esquema de cálculo se presenta en la Fig. 6.3.

6.5. Resultados y discusiones

6.5.1. Correlaciones de las ĺıneas de reparto reactivas

La Tabla 6.3 contiene los sistemas reactivos analizados, las referencias para los datos

del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo y el componente de referencia xref utilizado para
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Específicar:
F, D, XF,CCL2, XF,CD,
XD,CCL2, XD,CD, X1,CCl2

Con función F1 calcular
Y1,CD y con función F6 
calcular XF,CCL1,XD,CCL1,  Y1,CCl1

Calcular M y XM,i con ecuación
del BMR total y BMR por com-
ponente

Resolver las funciones F1, F3, F4, 
F5 y F6 para encontrar YN,i, X1,i 
 i=1,...,C-R.   Hacer YN,CD,esp=YN,CD

Calcular P y XP,i  con ecuación
del BMR total y por componente

j=No. etapas=1

Calcular Yn,i para i=1,...,C-R
con composiciones Xj,i, F1 y F2 j=j+1

Resolver las funciones F1 y F7 para
encontrar XCD,j y XCCL2,j.  Con la función F6
calcular XCCL1,j

¿Es YCD,N,esp 
        YCD ? Termina

Con la función F2 calcular YCCL1,j y 
con la función F1 calcular YCD,j y 
YCCL2,j

F1: Correlación de CSR 
F2: Correlación de la LRR
F3: F + D     M      EN  +  R1 
F4: FXF,CCL1+ DYD,CCL1     MXM,CCL1       EN,YN,CCL1  +  R1,CCL1X1,CCL1

F5: FXF,CCL2+ DYD,CCL2     MXM,CCL2       EN,YN,CCL2  +  R1,CCL1X1,CCL2

F6: 6Xi  1.0    6Yi  1.0
F7:     (YCD  -  YCD)           (XCD  -  XCD,P)
       (YCCL2  -  YCCL2)      (XCCL2 -  XCCL2,P)
     

Figura 6.3: Algoritmo para el cálculo de los extractores ĺıquido ĺıquido reactivo, basado en las
correlaciones de las LRR y CSR.

Tabla 6.3: Sistemas reactivos con separación de fases LL a las condiciones de 1 atm
y 25 oC

Sistema Reactivo Referencia xref
SR1 AcAc + BuOH −−⇀↽−− H2O + AcBu Bonilla-Petriciolet et al (2008)a AcBu
SR2 A −−⇀↽−− B + C Samant y Ng (1998b)b A
SR3 B + C −−⇀↽−− D Samant y Ng (1998b)b D
SR4 MeOc + H2O −−⇀↽−− OcAc + MeOH Krauze (2010)c MeOc
a Datos del ELLR en fracción mol tomadas de la referencia
b Datos del ELLR generados con los parámetros reportados en referencia y con el algoritmo de Samant y Ng (1998b)
c Datos del ELLR generados con los parámetros reportados en referencia y el simulador de procesos Aspen Plus

el cálculo de las variables transformadas.

Los datos del equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo se correlacionaron con las ecuaciones

de Hand, Othmer-Tobias y Bachman-Brown. Los parámetros de las correlaciones y los

estad́ısticos se estimaron mediante una regresión lineal usando la herramienta para

análisis de excell. En la Fig. 6.4 se muestra la linealidad que presentan los ajustes

en los cuatro sistemas reactivos SR1, SR2, SR3 y SR4. Caso especial se tiene en el

sistema SR1, en la Fig. 6.4a correspondiente a la correlación de Hand se puede apreciar

que los datos de equilibrio no están distribuidos en forma uniforme. Debido a que

esta ecuación considera el componente de distribución cuyas composiciones están muy

cercanas a las ĺıneas de reparto inferior y superior, las composiciones se agrupan en los

extremos de la ĺınea ajustada por el logaritmo de la ecuación. Para este mismo sistema

en la Fig. 6.4b los datos presentan un comportamiento no lineal para la ecuación de

Othmer-Tobias (también agrupa al componente de distribución en el numerador del

Castrejon
Tachado

Castrejon
Texto insertado
Excel
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Figura 6.4: Comportamiento de los datos y la ĺınea de ajuste para los sistemas reac-
tivos de la Tabla ??. a) Correlación de Hand, b) Correlación de Othmer-Tobias y c)
Correlación de Bachman-Brown.

argumento del logaritmo). A diferencia de los anteriores comportamientos, en la Fig.

6.4c el SR1 muestra una linealidad para la ecuación de Bachman-Brown. Con respecto

a los sistemas SR2, SR3 y SR4 se puede observar un buen ajuste lineal en las tres

correlaciones analizadas.

La relación significativa entre las variables correlacionadas, se determinó evaluando

los errores estándar de los parámetros de ajuste (σA y σB) y el valor p. La calidad del

ajuste se analizó mediante el coeficiente de correlación (r) y la desviación estándar (σ).

Los valores de los parámetros A y B de las correlaciones y los estad́ısticos del ajuste

ĺıneal se muestran en la Tabla 6.4. De acuerdo a esta tabla se observa que las correlacio-

nes son significativas, debido a que los valores de p son menores que 0.05 y los errores

estándar de los parámetros de ajuste fluctúan entre valores aceptables de 0.00186 a

0.04933. En cuanto a la calidad del ajuste se puede determinar que exceptuando el

valor de 0.975 para el SR1 con Othmer-Tobias, los demás valores de r se encuentran
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Tabla 6.4: Parámetros y valores estad́ısticos del ajuste lineal de las ecuaciones de
Hand, Othmer-Tobias, y Bachman-Brown para los cuatro sistemas reactivos. σA y σB
son los errores asociados a los parámetros A y B, r es el coeficiente de correlación, σ es
la desviación estándar, n el número de datos ajustados y p es la probabilidad obtenida.

A B σA σB r σ n p
Hand
SR1 -0.5412 1.0579 0.02206 0.02364 0.99875 0.05612 7 < 0,0001
SR2 -0.4973 1.3740 0.00475 0.00798 0.99987 0.01003 10 < 0,0001
SR3 0.3757 0.7613 0.01641 0.01190 0.99902 0.01738 10 < 0,0001
SR4 -1.4417 0.9746 0.00628 0.00326 0.99996 0.05490 10 < 0,0001

Othmer-Tobias
SR1 0.0532 0.38379 0.04933 0.03873 0.97547 0.04651 7 1.78x10−4

SR2 0.6995 1.3239 0.01479 0.0216 0.99894 0.02367 10 < 0,0001
SR3 0.6938 0.7358 0.00755 0.00967 0.99931 0.00723 10 < 0,0001
SR4 0.2777 0.2853 0.01367 0.00826 0.99662 0.01437 10 < 0,0001

Bachman-Brown
SR1 0.1257 0.8068 0.00331 0.00707 0.99981 0.00188 7 < 0,0001
SR2 0.1986 0.7846 0.00186 0.00304 0.99995 0.00172 10 < 0,0001
SR3 0.1851 0.7432 0.0024 0.00556 0.99978 0.00165 10 < 0,0001
SR4 0.162 0.7697 0.01668 0.02797 0.99476 0.00748 10 < 0,0001

por arriba de 0.99, lo cual indica que existe una corrrelación lineal positiva fuerte, los

errores estándar de estimación también se encuentran en valores bajos entre 0.00165 y

0.05612, por lo que se infiere que la calidad de los ajustes de las correlaciones analizadas

para los cuatro sistemas reactivos es satisfactoria.

6.5.2. Correlaciones de la curva de solubilidad

La curva de solubilidad fue ajustada mediante las correlaciones de Hlavatý, función

β y log γ. Los valores de los parámetros de ajuste y la desviación estándar para cada

correlación se presentan en la Tabla 6.5.

Se observó que para los sistemas reactivos SR2 y SR3 las tres correlaciones producen

desviaciones estándar en el orden de 10−3, por lo que se tiene un buen ajuste. Para el

SR4 la ecuación de Hlavatý y la función β producen mejores ajustes que la ecuación log

γ. Para el sistema R1 se tienen valores en el orden de 10−2 en las tres correlaciones. En

general, se puede decir que la correlación de Hlavatý presenta mejores σ con respecto

a las otras correlaciones. En la Fig. 6.5 se muestra el comportamiento de la CSR para

los datos reportados con respecto a los estimados usando la correlación de Hlavatý.

6.5.3. ELLR usando correlaciones de LRR y Curva binodal

Las composiciones del ELLR se estimaron para cada uno de los sistemas reactivos

usando las correlaciones que mostraron mejores valores de ajuste para r y σ. En los

sistemas reactivos SR1, SR2 y SR3 se usó la combinación de Bachman-Brown(LRR) -
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Figura 6.5: Comportamiento de las curvas de solubilidad reactiva para la correlación
de Hlavatý a)SR1, b)SR2, c)SR3 y d)SR4.
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Tabla 6.5: Parámetros y desviaciones estándar para las correlaciones de la curva
binodal reactiva

A1 A2 A3 k σ
Hlavatý

SR1 -0.1032 0.0040 0.3796 0.9 0.0134
SR2 -0.1675 -0.1302 0.7263 0.46 0.0017
SR3 -0.0702 -0.229 0.3158 0.32 0.0030
SR4 -0.5103 -2.6512 -2.4359 0.4 0.0057

Función β
SR1 4.56668 1.70899 1.31853 0.24 0.01134
SR2 1.31203 1.166422 1.024305 0.5 0.00381
SR3 0.95877 1.031074 1.359255 0.17 0.00546
SR4 2.71373 0.740764 1.108340 0.4 0.00761

Log γ
SR1 2.323352 0.8850468 1.9777049 0 0.03804
SR2 0.741838 0.8868227 0.9836606 0.26 0.00738
SR3 0.742217 1.3005418 1.3823912 0.05 0.00527
SR4 2.759323 1.1692309 1.1768897 0.13 0.02194

Hlavatý (CSR) y para el sistema reactivo SR4 se utilizó la combinación Hand (LRR)-

Hlavatý (CSR). En la Fig. 6.6 se muestra el comportamiento de los datos estimados

con respecto a los datos reportados.

6.5.4. Diseño de extractores ĺıquido ĺıquido reactivo

Las correlaciones que proporcionaron un buen ajuste para los sistemas reactivos, se

acoplaron al balance de materia reactivo en término de composiciones transformadas

para realizar el cálculo de los extractores a contracorriente. Aplicando el algoritmo pre-

sentado en la Fig. 6.1 al sistema reactivo SR4 se obtuvo el perfil de composición en

coordenadas transformadas. En este sistema reactivo la fase más importante, por los

cambios de composiciones que presenta, es la fase orgánica. En la Fig. 6.7 se muestra el

perfil de composición, para esta fase, obtenido por el método aproximado y es compara-

do con el perfil de composición calculado para variables transformadas con los datos de

composiciones reportados por Krause et al. (2010). Las ĺıneas continuas corresponden

al perfil de Krause y las discontinuas a las estimadas por el método aproximado.

En la Tabla 6.6 se presenta una comparación de las composiciones en fracción mol

para cada una de las etapas, en la fase orgánica. Los valores obtenidos por el método

aproximado son muy similares a las reportadas por Krause.
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Figura 6.6: Equilibrio ĺıquido ĺıquido reactivo estimados y reportados. a) SR1, b) SR2
y c) SR3 estimados por Bachman-Brown-Hlavatý y c) SR4 estimado por Hand-Hlavatý

Tabla 6.6: Comparación de datos reportado por Krause et al. (2010) y las obtenidas
por el método aproximado para las composiciones de las corrientes del refinado para el
sistema en cascada en contracorriente con N=5 etapas y una relación masa de D/F de
8.4. Las composiciones están expresadas en [g/g].

Krause (2010) Metodo Aproximado
Etapa OcAc MeOc Agua MeOH OcAc MeOc Agua MeOH
1 0.62 0.35 0.03 0.004 0.61 0.36 0.02 0.006
2 0.81 0.16 0.03 0.002 0.83 0.34 0.03 0.003
3 0.89 0.07 0.04 0.001 0.88 0.09 0.04 0.000
4 0.93 0.03 0.04 <0.001 0.91 0.05 0.04 0.001
5 0.95 0.01 0.04 <0.001 0.94 0.02 0.04 0.002
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Figura 6.7: Perfiles de composición en la fase del refinado para las etapas reactivas
expresadas en composición en coordenadas transformadas.

6.6. Conclusiones

Se desarrolló un algoritmo para el diseño de la extracción ĺıquido ĺıquido reactivo.

El método de diseño aproximado está basado en las correlaciones de ELLR y en con-

ceptos geométricos. Para los sistemas reactivos analizados las correlaciones de LRR del

ELL (Hand, Othmer-Tobias y Bachman-Brown) proporcionan un buen ajuste al ade-

cuarlas en composiciones de coordenadas transformadas. Aśı mismo, las correlaciones

de las CSR (Hlavatý, función β y log γ) también producen una buena aproximación.

La reproducción de los datos del ELLR usando las correlaciones de las LRR y CSR en

forma combinada y con los mejores valores de r y σ fue posible con un bajo error. La

hidrólisis del Octanoato de Metilo se utilizó como caso para la aplicación del método

de diseño. Las correlaciones acopladas con el balance de materia reactivo para este sis-

tema reactivo conduce a perfiles de composicion muy cercanos a los reportado en la

literatura.

El método de diseño aproximado es aplicable a sistemas reactivos con comporta-

miento del tipo I y que cumplan el criterio de C − R = 3. El algoritmo presentado

es sencillo, fiable y rápido. Es sencillo porque sólo usa las ecuaciones del balance de

materia y los datos del ELLR (experimental o reportados). Es seguro porque usa co-

rrelaciones ampliamente aceptadas y empleadas para datos experimentales del ELL y

según el análisis realizado en este trabajo las correlaciones de las LRR y CSR expresa-
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das en coordenadas transformadas predicen bien el ELLR. Es rápido porque si se parte

de datos experimentales se evita la determinación de los parámetros utilizados en los

modelos termodinámicos y el cálculo iterativo del ELLR.

A pesar de que las correlaciones utilizadas tanto para las LRR como para las CSR

no pueden ser de aplicación general a cualquier sistema ternario expresado en variables

transformadas, por su similitud al ELL, se puede aplicar en un porcentaje considerable

para sistemas reactivos que presenten comportamiento del tipo I.



Caṕıtulo 7

Conclusiones

La comprensión teórica del fenómeno de la extracción reactiva permitió desarrollar

métodos de diseño que ayudan a determinar la factibilidad del proceso.

El esquema para la determinación cualitativa y cuantitativa de los equilibrios ter-

modinámicos permite establecer en que zona es factible el proceso extracción-reacción,

y puede ser aplicado a determinaciones experimentales y teóricas.

Los métodos de diseño se fundamentaron en conceptos probados en la destilación

reactiva y en la extracción ĺıquido-ĺıquido. El método gráfico propuesto es fundamental

para la comprensión preliminar del proceso y constituye una herramienta que permite

conocer la esencia del problema en forma inmediata. Especial importancia tiene esta

representación gráfica del proceso en la construcción de esquemas factibles de operación,

cuando se combinan con otros procesos como en el caso de las separaciones h́ıbridas. El

método basado en correlaciones es una herramienta rápida de evaluación del proceso.

Los resultados obtenidos comparados con los resultados de otros métodos (Krause,

2010) muestran la confiabilidad del método propuesto.

La naturaleza de esta tesis fue direccionada hacia el equilibrio, pero debe conside-

rarse que esto solo es aplicable a un cierto número de reacciones y no puede ser tan

fácilmente extendido a otras, sin verificar la cinética qúımica y la transferencia de masa

involucradas en ella. También en la predicción del equilibrio termodinámico es necesario

verificar los tipos de singularidades que se pueden presentar debido a que la combina-

ción de estos dos procesos pueden dar origen a otro tipo de singularides diferentes a los

del equilibrio por separado.
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Apéndice A

Caracteŕıstica de los Sistemas

Reactivos

A.1. Esterificación del Ácido Acético con Butanol

A.1.1. Descripción del sistema

La esterificación del ácido acético con butanol produce el acetato de butilo asociado

con agua. Este sistema reaccionante está regido por la siguiente reacción reversible

C2H4O2 + C4H10O ↔ C6H12O2 +H2O

El producto de interés de la reacción es el acetato de butilo, el cuál tiene diversas

aplicaciones como: la fabricación de colorantes, bases para lacas y disolventes de pintu-

ras, fragancias y cosméticos entre otras. El proceso de obtención del acetato de butilo

es muy complicado debido a la formación de azeótropos lo que dificulta su purificación

por técnicas convencionales.

Para el proceso de obtención por extracción reactiva, Minotti et al. (1998) considera

que dicho proceso se realiza en un reactor-extractor que sigue una distribución de los

componentes como la ejemplificada en la Fig.A.1. La reacción catalizada se lleva a cabo

en la fase acuosa de la fase del refinado. El butanol en este sistema reactivo es usado

como solvente debido a que es parcialmente miscible con agua y extrae al acetato de

butilo de la fase acuosa. En el reactor-extractor hay dos fases: la fase extractiva rica

en butanol y la fase reactiva rica en agua. El ácido acético y el butanol deben estar

presentes en la fase reactiva para que la reacción ocurra. El butanol que está en mayor

proporción en fase extractiva continuamente se transfiere a la fase reactiva, donde es

consumido por la reacción. El acetato de butilo es extraido por el butanol de la fase
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FASE EXTRACTIVA 
(fase orgánica-extracto) 

FASE REACTIVA 
(fase acuosa-refinado) 

butanol acetato de butilo 
ácido 
acético 

catalizador 

butanol 
ácido acético 
acetato de butilo 

agua 
ácido acético 

butanol 
ácido acético, 
acetato de butilo 

agua 
ácido acético 

Figura A.1: Esquema de la distribución de los componentes en la producción del acetato de butilo
en un reactor-extractor .

Tabla A.1: Parámetros termodinámicos para el modelo UNIQUAC, de Minotti et al. (1998) para la
esterificación del ácido ccético con butanol a T=293.15K

Parámetros Componentes Puros
Componente r q

ácido acético (1) 2.2024 2.072
butanol (2) 3.4543 3.052
agua (3) 0.92 1.40
acetato de butilo (4) 4.8274 4.8274

Parámetros Interacción Binaria (K)
a(1,1)=0.0 a(2,1)=32.777 a(3,1)=849.51 a(4,1)=-133.146
a(1,2)=10.530 a(2,2)=0.0 a(3,2)=-50.322 a(4,2)=239.735
a(1,3)=52.442 a(2,3)=52.132 a(3,3)=0.0 a(4,3)=402.400
a(1,4)=214.460 a(2,4)=239.735 a(3,4)=324.755 a(4,4)=0.0

reactiva. El ácido acético se distribuye entre las dos fases.

A.1.2. Modelo y parámetros termodinámico

La no idealidad de la fase ĺıquida de este sistema reactivo ha sido modelada por las

ecuaciones de UNIQUAC (Minotti et al., 1998) y NRTL (Rivera et al., 2007). Sobre este

último modelo los parámetros se presentan en el caṕıtulo 5 por lo que en este apéndice

solo se hace referencia al presentado por Minotti et al. (1998).

Los parámetros termodinámicos para el modelo UNIQUAC reportado a 293 K y

una P=1 atm son:

Las principales caracteŕısticas del comportamiento de la fase son (Bevia et al., 1994):

a) butanol y agua son parcialmente miscible, b) acetato de butilo y agua son parcial-

mente miscible, c) ácido acético se distribuye entre el butanol y el agua, d) ácido acético

se distribuye entre el acetato de butilo y el agua y e) butanol, acetato de butilo y ácido

acético son completamente miscible.
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A.1.3. Expresión de la velocidad de reacción

La velocidad de reacción es expresada mediante el siguiente modelo basado en los

coeficientes de actividad:

r = kf

{
x1γ1x2γ2 −

x3γ3x4γ4

Keq

}
(A.1)

donde r es la velocidad de reacción, kf es la velocidad de reacción directa, xj es

la fracción mol del componente j en la fase reactiva, γj es el coeficiente de actividad

del componente j en la fase reactiva y Keq es la constante de equilibrio. Minotti et al.

(1998) reportan Keq=66.1 y una kf=0.064 min−1.

La importancia de la transferencia de masa y la velocidad de reacción qúımica se

determina mediante el número de Damköhler. Para este sistema reactivo el número de

Damköhler es menor a 0.1 por lo que es apropiado utilizar este sistema considerando el

modelo de equilibrio. Para sistemas donde la reaccion es más rápida o la transferencia

de masa es más lenta hay que utilizar el modelo que considera la transferencia de masa.

A.2. Hidrólisis del Octanoato de Metilo

A.2.1. Descripción del sistema

La śıntesis de la hidrólisis del octanoato de metilo usando lipasa inmolibilizada sobre

prart́ıculas sólidas se realiza mediante la siguiente reacción:

C7H15COOCH3 +H2O ↔ C7H15COOH3 + CH3OH

Este sistema reactivo se lleva a cabo en procesos biocataĺıticos los cuáles están aso-

ciados a sistemas heterogéneos. La Fig.A.2 muestra este sistema de reacción en las fases

sólido-ĺıquido-ĺıqiudo. Las composiciones de las dos fase ĺıquidas están determinadas por

el equilibrio ĺıquido-ĺıquido y la reacción qúımica.

Krause et al. (2010) estudiaron las caracteŕısticas y ĺımites termodinámicos de es-

te sistema reactivo. Las suposiciones realizadas en su estudio son las siguientes: a) la

reacción enzimatica se lleva a cabo en la superficie catalizada y es controlada por las

composiciones de la fase orgánica, b) la fase acuosa es la fase del solvente, el cuál extrae

el metanol producido y satura la fase orgánica con agua, c) las part́ıculas cataĺıticas

permanecen en cada etapa de reacción y d) la solubilidad de los ácidos grasos y del

octanoato de metilo en la fase acuosa son despreciables.
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ELL 

fase orgánica 

fase acuosa 

octanoato de metilo ácido octanoico 
metanol 
agua 

agua metanol 
octanoato de metilo 

agua 

lipasa inmobilizada 

Figura A.2: Sistema de reacción sólido-ĺıquido-ĺıquido para la hidrólisis del octanoato de metilo.

Tabla A.2: Parámetros termodinámicos para el modelo UNIQUAC, de Krause et al. (2010) para la
hidrólisis del octanoato de metilo a T=48.5 C

Parámetros Interacción Binaria

componente i componente j ai,j aj,i
agua metanol -0.57678 0.84892
ácido octanoico agua -0.73918 -0.62083
octanoato de metilo agua -1.81081 -0.69045
ácido octanoico metanol -0.33880 0.32746
octanoato de metilo metanol -0.28215 -0.49210
octanoato de metilo ácido octanoico 0 0

Parámetros Componentes Puros

componente r q
metanol 1.4311 1.432
octanoato de metilo 6.8214 5.816
ácido octanoico 6.2340 5.312
agua 0.9200 1.400

A.2.2. Modelo y parámetros termodinámico

El estudio del equilibrio ĺıquido ĺıquido Krause et al. (2010) lo determinaron apli-

cando el modelo UNIQUAC. Los parámetros reportados en su trabajo se muestra en la

Tabla A.2.

Las principales caracteŕısticas del comportamiento de la fase son: a) el octanoato

de metilo y el ácido octanoico exhiben amplia miscibilidad con el agua a altas concen-

traciones en fracción masa de metanol, b) la solubilidad de octanoato de metilo y el

ácido octanoico en agua es despreciable a bajas fracciones masa de metanol y c) para el

octanoato de metilo con el ácido octanoico se puede considerar comportamiento ideal.

A.2.3. Equilibrio qúımico

Para describir el equilibrio qúımico se requieren la enerǵıa libre de Gibbs de for-

mación estándar (∆Gf ) y la entalṕıa estándar de formación (∆Hf ). Los valores para

componente involucrado en el sistema reactivo se presenta en la Tabla A.3.
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Tabla A.3: Enerǵıa libre de Gibbs de formación estándad y entalṕıa de formación estandar para los
componentes puros

componente i ∆Gf [kJ/mol] ∆Hf [kJ/mol]
ácido octanoico -325.0 –556.0
octanoato de metilo -283.0 -620.5
agua -228.6 -241.8
metanol -162.3 -200.9

Tabla A.4: Parámetros termodinámicos para el modelo UNIQUAC, de Samant y Ng (1998b) para la
reacción A↔ B + C a T=298.15K

Parámetros Componentes Puros
Componente r q

A(4) 3.4543 3.052
B(3) 2.4088 2.248
C(2) 2.2024 2.072
I(1) 3.1878 2.400
Parámetros Interacción Binaria (K)

a(1,1)=0.0 a(1,2)=41.146 a(1,3)=649.05 a(1,4)=154.55
a(2,1)=56.488 a(2,2)=0.0 a(2,3)=-229.71 a(2,4)=-277.29
a(3,1)=113.530 a(3,2)=121.110 a(3,3)=0.0 a(3,4)=7.4068
a(4,1)=17.119 a(4,2)=157.600 a(4,3)=-25.154 a(4,4)=0.0

A.3. Sistema reactivo hipotético A↔ B + C

A.3.1. Descripción del sistema

Este sistema fue analizado por Samant y Ng (1998a). El sistema reactivo considera

A↔ B + C

con esta reacción es posible mejorar el rendimiento de B, utilizando un solvente I

que sea completamente miscible con A y C pero parcialmente miscible con el producto

deseado B

A.3.2. Equilibrio qúımico

Para describir el equilibrio qúımico, Samant y Ng (1998b) utilizan una Keq =2.0 .
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Tabla A.5: Parámetros termodinámicos para el modelo UNIQUAC, de Samant y Ng (1998b) para la
reacción B + C ↔ D a T=298.15K

Parámetros Componentes Puros
Componente r q

A(1) 2.2024 2.072
B(2) 3.4543 3.0252
C(3) 3.1878 2.400
D(4) 2.4088 2.248
Parámetros Interacción Binaria (K)

a(1,1)=0.0 a(1,2)=-277.29 a(1,3)=56.488 a(1,4)=229.71
a(2,1)=157.60 a(2,2)=0.0 a(2,3)=-17.119 a(2,4)=-25.154
a(3,1)=41.146 a(3,2)=154.55 a(3,3)=0.0 a(3,4)=649.05
a(4,1)=121.11 a(4,2)=7.4068 a(4,3)=113.53 a(4,4)=0.0

A.4. Sistema reactivo hipotético B + C ↔ D

A.4.1. Descripción del sistema

Este sistema fue analizado por Samant y Ng (1998a). Si se considera que se tienen los

componentes A y B, donde A es el compuesto deseado y que B sea una impureza dificil

de separa usando técnicas convencianolaes. La separación se puede realizar convirtiendo

a B en otro compuesto que sea fácilmente separado usando técnicas convencionales. Esto

se puede lograr agregando un solvente C que reaccione con B como se muestra en la

siguiente reacción.

B + C ↔ D

C y D pueden separarse fácilmente de A. La separación se mejora si se escoge a C

tal que el producto de la reacción sea parcialmente miscible con A, B y C.

A.4.2. Equilibrio qúımico

Para describir el equilibrio qúımico se utilizó una Keq =2.0 .



Apéndice B

Transformación de Coordenadas

B.1. Coordenadas Cartesianas de los Vértices del

Tetraedro

Las coordenadas cartesianas de los vértices del tetraedro se determinan utilizando

las herramientas del álgebra vectorial.

Considerando que los puntos O, A, B y C son los vértices de un tetraedro regular

como el presentado en la Fig. B.1 y cuyas caras son triángulos equiláteros con lados de

longitud λ. Los vectores se pueden definir a partir de las aristas del tetraedro, siendo

estos:

~υ1 = OA ~υ2 = AB ~υ3 = BO

~υ4 = OC ~υ5 = AC ~υ6 = BC
(B.1)

Tomando como referencia el sistema cartesiano OXYZ, se obtienen las coordenadas

cartersianas de los vértices del tetraedro. Para ello se considera que la cara OAB del

tetraedro está dentro del plano OXY y que el vértice B es un punto del eje OY.

Las coordenadas de los puntos O y B se definen a partir de la Fig. B.1.

O(0, 0, 0) (B.2)

B(0, λ, 0) (B.3)

Las coordenadas del puntos A se obtienen considerando que las caras del tetraedro

son triángulos equiláteros por lo cual todos los ángulos están dados por π/3. El vector

~υ1 expresado en la base cartersiana del triedro está dado por:
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A 

B 
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O 

v1 v2 

v3 

v4 
v5 

v6 

π/3 

Figura B.1: Vértices del teraedro regular y su representación en coordenadas cartesianas.

~υ1 = λsen(
π

3
)~i+ λcos(

π

3
)~j =

λ
√

3

2
~i+

λ

2
~j (B.4)

y las coordenadas del vértice A son:

A

(
λ
√

3

2
,
λ

2
, 0

)
(B.5)

Los componentes de los vectores ~υ1 y ~υ3 son:

~υ1 = OA =
λ
√

3

2
~i+

λ

2
~j (B.6)

~υ3 = BO = −~j (B.7)

Las coordenadas del punto C (x,y,z) pueden obtnerse calculando el vector

~υ4 = x~i+ y~j + z~k (B.8)

De este vector se conoce su módulo

|~υ4|2 = x2 + y2 + z2 = λ2 (B.9)

Debido a que las caras son triángulos equiláteros, todos los ángulos entre las aristas

son de π/3, por lo cuál se puede conocer los productos escalares con los vectores ~υ1 y

~υ3
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~υ4 · ~υ1 = λ2cos(π/3) = λ2/2 (B.10)

~υ4 · (−~υ3) = −λ2cos(π/3) = −λ2/2 (B.11)

Expresando los productos escalares en función de los componentes de los vectores

~υ4 · ~υ1 =
λ
√

3

2
x+

λ

2
y (B.12)

~υ4 · (−~υ3) = −λy (B.13)

Estas expresiones proporcionan tres ecuaciones con tres incógnitas

x2 + y2 + z2 = λ2 (B.14)

λ2

2
=
λ
√

3

2
x+

λ

2
y (B.15)

− λ2

2
= −λy (B.16)

Resolviendo estas ecuaciones se obtienen las coordenadas del vértice C

B

(
λ
√

3

6
,
λ

2
,
λ
√

6

3

)
(B.17)
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