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RESUMEN

La importancia de los procesos simultaneos Reaccion-Extraccion se fundamenta en las
grades ventajas que ofrece, como compacidad del esquema tecnoldgico, posibilidad de
sobrepasar los limites impuestos por el equilibrio, separacion in-situ del producto, etc.

En este trabajo se presentan los conceptos generales del equilibrio liquido-liquido, los
fundamentos tedricos de los procesos simultaneos Reaccion — Extraccién. Se analiza
el equilibrio quimico y de fases simultaneo para mezclas multicomponente, con
representaciones graficas para tres y cuatro componentes. Estos diagramas son la base
del analisis termodinamico topologico que se aplica en el disefio preliminar de los
procesos de Reaccién y Fermentacion Extractiva.

Se estudia la termodinamica topologica de estos sistemas en general y para la
Esterificacion de Acido Acético y Butanol hacia Acetato de Butilo a nivel productivo, a
partir de lo cual se postulan dos diferentes trayectorias tentativas para el proceso desde
el punto de vista de la estatica e interpretandolo como una secuencia de reactores
decantadores en paralelo: la primera asumiendo que en cada etapa se llegue al
equilibrio quimico y de fases simultaneo y la segunda, basada en el alcance del ELL en
cada etapa.

A partir de estos resultados, se presenta la determinacién cualitativa de la trayectoria
tentativa del proceso, que es el fundamento para presentar el analisis por métodos
cortos, que se propone como un algoritmo de evaluacion de procesos Reaccion-
Extraccion.

Se desarroll6 una fase experimental para establecer las condiciones de operacion y
para corroborar los resultados del analisis termodinamico-topolégico para el proceso de
produccion de Acetato de Butilo y se llevd a cabo la operacion en continuo para
comprobar las bondades de la Reaccion Extractiva.

Finalmente se extiende la aplicacién del algoritmo de analisis de procesos Reaccion
Extraccidon a un proceso de Fermentacion Extractiva.



ABSTRACT

The simultaneous processes are important because of the many advantages offered, for
example, a more compact flow sheet, the possibility of bypassing the limit imposed by the
chemical equilibrium, in situ product recovery, etc.

The general concepts of the Liquid-Liquid equilibrium and the theoretical principles of the
simultaneous Reactive Separation processes are presented in this work. The simultaneous
chemical and phase equilibrium for multicomponent mixtures is analysed with the representation
of phase diagrams for three and four components. These diagrams are the basis for the
thermodynamic-topological analysis applied in the preliminary design of the Extractive Reaction/
Fermentation processes.

The thermodynamic-topological analysis is examined in general and for the process of
esterification of Acetic Acid and Butanol to obtain Butyl Acetate at a productive level. Two
different trajectories are suggested: one is based on the reaching of the simultaneous chemical
and phase equilibrium, the other is based on the reaching of the phase equilibrium. The process
is simulated as a sequence of parallel reactors-decanters.

Based on the results, the trial trajectories for the Extractive Reaction Processes are defined. It is
the first step in the development of the shortcut method based on the static analysis that is
proposed as an algorithm of evaluation for Reaction-Extraction processes.

An experimental phase was developed for establishing the operation conditions and
corroborating the results of the thermodynamic-topological analysis for the process of Butyl
Acetate production. The continuous operation was performed in order to prove the advantages
of the Extractive Reaction processes.

Finally the analysis algorithm of Reaction-Extraction processes is extended for the Extractive-
Fermentation process.



INTRODUCCION

Recientemente los procesos hibridos o simultdneos (que combinan operaciones de
reaccion y separacion en una unidad) han recibido mucha atencion debido al ahorro
que representan para la inversion y el gasto energético gracias a la posibilidad de
sobrepasar las limitaciones termodinamicas impuestas por reacciones reversibles [Pai,
2002] o restricciones cinéticas (en reacciones irreversibles), al realizar la separacion de
producto in-situ. Entre sus ventajas, también estan permitir un esquema tecnoldgico
mas compacto y conversiones y selectividades mayores a las del equilibrio.

Con el auge en la implementacion e investigacion de procesos simultaneos, entre ellos
la Destilacion Reactiva [Pisarenko, 2001. Cardona, 1999a, 2004a] se genera la
inquietud de extender los métodos de analisis desarrollados para esta técnica a otros
procesos como son los de Reaccion — Extraccion.

La Reaccion Extraccidn es una técnica que hace posible la reaccidén con la separacion
simultanea del producto por extracciéon liquido — liquido y comprende los procesos de
Extraccion Reactiva, ampliamente estudiada a nivel tedrico [Pai, 2002] y experimental
[Juang 1997; Bora 1997; Malinowski 2000], Fermentacion Extractiva [Hatzinikolau 1992;
Kollerup 1986] y Reaccion Extractiva [Samant 1998 a; Minotti 1998], objeto principal de
este trabajo.

Las estrategias de disefio hasta ahora publicadas no incluyen métodos cortos para el
analisis y disefio de los procesos Reaccion Extraccién, por lo cual se propone un
método generalizado para los procesos de Reaccién Extractiva y Fermentacion
Extractiva, que se basa en el analisis termodinamico topoldgico de los diagramas de
fase.

El desarrollo de este trabajo llega hasta la fase inicial de la evaluacion de procesos
Reaccion-Extraccion. La determinacién de las trayectorias del proceso, mediante el
planteamiento de trayectorias hipotéticas en el proceso de produccién de Acetato de
Butilo, permite plantear un algoritmo general con el cual se determina si el proceso por
Reaccion o Fermentaciéon Extractiva es posible, la relacion Solvente-Alimento 6ptima, la
composicion de las fases finales que se obtendrian en un Reactor-Extractor ideal de
una etapa y la regién del simplex concentracional donde se deben enfocar los
experimentos.



1. MARCO TEORICO

1.1 PROCESOS SIMULTANEOS

Recientemente se ha incrementado el desarrollo de procesos simultaneos separacion
reaccion como alternativa a los procesos convencionales, tomando como herramienta la
modificacion efectiva de las posibilidades termodinamicas que posee el sistema.

La reaccion puede ser combinada con técnicas de separacion como destilacion,
cristalizacidon, extraccion, adsorcion y separacion por membranas, para conseguir
ciertas ventajas, como reducir la inversion capital o sobrepasar las limitaciones del
equilibrio impuestas por las reacciones reversibles, o que no se puede conseguir con
los procesos convencionales [Pisarenko, 2001].

El mecanismo especial de interaccion entre la reaccién quimica y la transferencia de
masa en un aparato, asegura la optimizacion de la conversion y/o selectividad, criterios
clave para la reduccion de costos de operacion.

Los procesos simultaneos no solo se limitan a procesos Separacion - Reaccion, y la
realizacion simultanea de estos ya sea en un aparato o en un “complejo tecnolégico”
(sistema de equipos conectados por reflujos, para la realizacion de una tarea
tecnoldgica especifica) tiene el propdsito de lograr una mutua intensificacion, aumento
de sus posibilidades y la compacidad del esquema tecnoldgico [Pisarenko, 2001].

Estos procesos se clasifican en:

e Homogéneos Conjugados: como son la destilacion-cristalizacion y la
deshidratacion oxidativa. Son procesos fisicamente similares (transferencia de
masa en la interfase: cristalizacion y destilacion o dos reacciones quimicas de
diferente naturaleza), que se llevan a cabo a diferentes condiciones de operacion,
por lo cual al querer conjugarlos, es necesario hacerlo en dispositivos diferentes.
Cuando los procesos se dan en un mismo aparato o dispositivo se denominan
simplemente Homogéneos Simultaneos, como es el caso de la destilacion
extractiva. En ellos las componentes termodinamicas de los procesos se ven
afectadas entre si, y muchas veces se logra una redistribucion de flujos en el
simplex concentracional (para procesos de separacion) o una sinergia energética
(para reacciones).

e Heterogéneos Simultaneos como la Extraccion Reactiva, Destilacion Reactiva,
Absorcidn reactiva, etc. combinan simultdaneamente y en un mismo equipo la
realizacion de procesos no uniformes fisicamente, donde algunos de ellos son
usados para influenciar las propiedades de los otros (intensificar un proceso de
transferencia de masa, incrementar el avance de una reaccion quimica, etc.). La
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componente de transferencia de masa o la componente de reacciéon quimica
(avance o selectividad) son afectadas entre si (en forma positiva o negativa)
[Pisarenko 2001, Cardona 1999a]. Cuando los procesos de reaccion y de
separacion se realizan en diferentes aparatos y condiciones, y tan sélo el esquema
tecnolégico se cierra con flujos y reflujos, se habla entonces de procesos
Heterogéneos Conjugados. Un ejemplo de este tipo de procesos es la
fermentacion - extraccion para producir acidos como el butirico [Kollerup 1986,
Cardona, 2004a].

1.2 ANALISIS DE LA ESTATICA PARA PROCESOS DE DESTILACION REACTIVA

Entre los procesos simultaneos, los de Destilaciéon Reactiva son los mas investigados y
aplicados en la industria quimica debido a la posibilidad de incrementar la velocidad de
la reaccion o de la separacion [Pisarenko, 2001] y a las ventajas que ofrece en el
desarrollo de reacciones limitadas por el equilibrio tales como esterificacién, alquilacion,
etc., en las cuales la conversidon puede ser incrementada mas alla de la conversion de
equilibrio debido a la continua remocion de los productos en la zona de reaccion. Esto
se ve reflejado en la reduccion de costos de inversion y operacion (disminuye o elimina
la recirculacion).

El método de diseio basado en el andlisis de la termodinamica topoldgica fue
desarrollado por Serafimov y Zharov basandose en los diagramas de Schreinemakers
[Serafimov, 1973].

Mas adelante se desarrolla el analisis de la estatica que, mediante el método de
termodinamica topoldgica, permite seleccionar los estados estables limites (que
corresponden al maximo rendimiento del producto deseado), el disefio del proceso y su
viabilidad, utilizando las trayectorias tentativas del proceso [Balashov, 1980. Pisarenko,
1997]. Este método tiene la ventaja de requerir poca informacién (parametros de los
modelos de equilibrios de fase y quimico y la estequiometria de la reaccion), reducir el
tiempo de computo y simplificar los experimentos. En las referencias [Pisarenko 2001,
Cardona 1999a, b, 2001 a, b, 2002, a, b, c, 2004] se presenta de manera detallada la
metodologia del analisis de la estatica.

A partir de estas investigaciones y de la concepcidén de Pisarenko et al. (2001) que el
analisis de la estatica y los métodos cortos desarrollados para Destilacion Reactiva
pueden ser extendidos a diversos procesos Reaccidén Separacion, se plantea el objetivo
principal de este trabajo.



1.3 EXTRACCION LiQUIDO - LiQuUIDO

La extraccion liquido-liquido es una técnica de separacion que involucra dos fases
liquidas inmiscibles. Constituye una separacion indirecta porque dos sustancias no son
separadas directamente como en destilacion (donde se proporciona calor para generar
una fase vapor) o cristalizacién, sino que, por lo general, requiere una sustancia
adicional, un liquido inmiscible, que provea la segunda fase.

La separacion por esta técnica, depende de la distribucion de componentes (solutos) en
dos liquidos (solventes) inmiscibles. En el caso mas simple, un soluto esta presente en
el solvente de alimentacion, luego se adiciona un solvente extractor inmiscible y se
mezcla para que el soluto se distribuya entre las dos fases. La agitacion de ambas
fases debe permanecer hasta alcanzar el equilibrio, luego se detiene para permitir la
estabilizacién de dos fases claras. Esto constituye una etapa de equilibrio tedrica o
ideal. La fase liquida rica en el solvente de alimentacién es el refinado y la fase rica en
el solvente extractor es el extracto. Como ejemplo, tenemos la extraccion de impurezas
del agua de desecho.

En separaciones mas complicadas, una mezcla binaria puede ser completamente
separada o fraccionada usando dos liquidos inmiscibles en contracorriente. El liquido
primario extrae uno de los componentes de la mezcla, en la seccion de agotamiento y
un liquido secundario, “lava” el extracto y asi retira los residuos del otro componente, en
la seccion de lavado, donde, en efecto, el extracto se enriquece. Esto es similar al
esquema de destilacién fraccionada, donde un componente se enriquece en una fase y
otro componente en la otra fase.

La razdn mas comun para usar extraccion liquido—liquido es cambiar un proceso de
separacion dificil, por varias separaciones relativamente faciles. Por ejemplo, dos
componentes con puntos de ebullicion cercanos, dificiles de separar por destilacion,
pueden ser separados facilmente por (1) Extraccion Liquido-Liquido, (2) recuperacion
del solvente (y su recirculacidén) y (3) lavado del refinado (separacion del solvente
residual). La recuperacion del solvente y el lavado del refinado hacen parte del proceso
integral de extraccion.

Hay muchos esquemas de Extraccién liquido-liquido, los mas usados se presentan en
la referencia [Treybal, 1968], en este trabajo se considera el proceso de Reaccién-
Extraccidn en una etapa tedrica, donde se alcance el equilibrio termodinamico.



1.4 EQUILIBRIO EN LA FASE LIQUIDA

Los sistemas liquidos pueden clasificarse segun la miscibilidad que presenten sus
componentes, es decir, miscibilidad parcial o total. En extracciéon en fase liquida solo
tienen interés los sistemas con solubilidad limitada, y es de gran importancia definir las
condiciones en que se da el equilibrio liquido-liquido.

El equilibrio liquido-liquido en sistemas de extraccion envuelve interacciones casi
completamente no ideales, ya que el punto de partida es la utilizacion de dos liquidos
que deben ser tan poco ideales que resulten inmiscibles o solo parcialmente miscibles.
Debido a esto la experimentacion ha constituido gran parte de los estudios de procesos
de extraccion, pero puede reducirse mediante la prediccion de propiedades
termodinamicas de las mezclas y el estudio de las interacciones moleculares.

En el estudio de equilibrios de fase se siguen dos métodos de enfoque para

sistematizar los datos experimentales y simplificar su recoleccién [Treybal, 1968]; estos
métodos son:

Regla de las fases:

Para un sistema en equilibrio:
F=C-P+2 (1.1)

F es el numero de grados de libertad o variables independientes que definen
completamente el sistema en equilibrio, C es el numero de componentes y P es el
numero de fases.

Leyes de la distribucion:

Son leyes frecuentemente empiricas cuyo objeto es sistematizar la relacién entre la
concentracion de diversos componentes en las varias fases de un sistema en equilibrio.

En el tratamiento matematico de los datos, es posible hacer una analogia con el
equilibrio liquido-vapor, y usar asi los valores K para el equilibrio liquido-liquido.

Los potenciales quimicos de todas las especies en un sistema multicomponente, son
idénticos en todas las fases, cuando existe equilibrio de fases.

Hil = Hin (1.2)

En el equilibrio termodinamico esta ecuacion puede ser reemplazada por:



f;l :f;H (13)
Donde f;' es la fugacidad de la especie i en la fase 1.
Usando el mismo modelo para ambas fases liquidas, tenemos, en términos del
coeficiente de actividad (y):

K=2_Yo (1.4)

X i es la concentracion molar de la especie i en la fase 1. y.' es el coeficiente de

actividad para la fase liquida 1. El valor K, en el caso de equilibrio liquido — liquido es
llamado coeficiente de distribucidn (en este documento sera referido como D) vy se
define como la relacion de las concentraciones del soluto en cada una de las fases
liquidas en el equilibrio. Denotando el extracto (fase |) por E y el refinado (fase Il) por R,

D=2 (1.5)

El coeficiente de distribucion, da una medida de la solubilidad del componente i en el
extracto y el refinado (un valor de D grande significa una mayor solubilidad en el
Extracto), y es uno de los parametros principales usados para establecer la minima
relacion solvente — alimentacion, factible en el proceso.

Se dice que el solvente para la extraccion es bueno cuando el coeficiente de
distribucion para el soluto esta entre 5 y 50, lo cual es el caso usual [Henley, 1981], y de
esta manera el requerimiento de etapas en el proceso no sera muy alto.

El valor del coeficiente de distribucién depende de la composicion de la mezcla, de la
temperatura y presion de operacion, y para procesos particulares como la fermentacion
extractiva, también depende del pH de la fase acuosa [Bora, 1997].

Analogo a la volatilidad relativa en los procesos de destilacion, se tiene para los
procesos de extraccion un factor de separacion similar, la Selectividad, definida como la
relacion de los coeficientes de distribucion de iy j.

S,=7- (1.6)

Esta propiedad define la capacidad del solvente para remover el componente i de
manera preferente con respecto al componente j. El valor de esta debe ser mayor o
menor que uno para que la separacidon se pueda efectuar (si S=1 la separacion no es
posible). La selectividad varia con la concentracion, la temperatura y la presion [Henley,
1981].



1.41 SISTEMAS DE DOS COMPONENTES

Considerando dos liquidos A y B parcialmente miscibles y la adicién de A a B en
pequefas cantidades, se tiene que en presencia de dos fases (liquida y vapor) el
sistema es bivariante (F=2), es decir que pueden variarse independientemente dos
variables entre temperatura composicion y presion sin cambiar el numero de fases.
Agregando mas A a la solucién se llegara al punto L (ver, figura 1) que representa el
limite de solubilidad de A en B a la temperatura que prevalezca. Una mayor cantidad de
A resultara en la formacion de dos fases liquidas que son soluciones saturadas de A en
B (curva LGM) y de B en A (curva KDM) (ver, figura 1).

La nueva fase liquida cambia los grados de libertad del sistema, F =2 -3 +2 = 1, por lo
cual solo se puede modificar a voluntad, una de las variables. Por ejemplo
manteniendo constante la temperatura, la adicion de mas A cambiara solo las
cantidades relativas de las fases sin afectar su composicion ni su presion de vapor;
hasta llegar al punto K donde el sistema vuelve a una fase liquida. Asi para un intervalo
de composiciones (K a L) en el sistema global, existen a una temperatura determinada
dos fases liquidas de composicion constante: las soluciones saturadas.

La variacidon de la composicion de estas soluciones con la temperatura se muestra en la
figura 1, en esta se representa un sistema del tipo que se acaba de describir. La presion
no es constante sino que es la presion de vapor de equilibrio de los diversos liquidos;
no se indica la composiciéon del vapor. El area superior a la curva es donde las mezclas
forman solo una fase liquida. Teniendo una mezcla de composicion total y temperatura
dada por el punto S, las dos soluciones saturadas formadas (D y G) son llamadas
soluciones conjugadas Y la linea que las une se llama linea de interconexion o de liga.
Toda mezcla que caiga sobre esta linea formara las mismas soluciones conjugadas en
equilibrio, pero en diferente cantidad relativa [Treybal, 1968].

Una Fase Liguida
M 0
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= D + (5

: / \
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/ \
I A

o Composicion #p 1

Figura 1. Composiciones de las fases liquidas saturadas
en equilibrio para un sistema con TCD superior.



1.41.2 TEMPERATURA CRITICA DE DISOLUCION TCD

Para el sistema butanol-agua que es del tipo representado en la Figura 1, las
solubilidades de A en B y de B en A aumentan al aumentar la temperatura, llegando a
un punto M en el cual las dos soluciones conjugadas se hacen idénticas y desaparece
la intercara o superficie de separacion entre ellas. Esta temperatura es la temperatura
critica de disolucion o temperatura del consoluto y representa el punto por encima del
cual las mezclas de A y B en todas proporciones son solubles. La TCD es el maximo en
la curva continua de solubilidad.

Aplicando la regla de las fases a este punto, teniendo en cuenta la restriccién de que
las dos fases liquidas en M sean idénticas:

F =2 -3 (2 fases liquidas y una vapor) + 2 — 1 (restriccion) = 0

Es decir que el sistema es invariante en M si esta presente la fase vapor. Si la presion
es mas alta que la presion de vapor del sistema de modo que el sistema es por entero
liquido, la TCD varia con la presion (ya que F=1).

La TCD puede ser superior como en el caso anterior, o bien, inferior como en el sistema
trimetilamina-agua, donde la mutua solubilidad aumenta al disminuir la temperatura.
Otro posible caso es el de sistemas con TCD superior e inferior donde es posible la
mutua disolucién completa por encima de una TCD superior y por debajo de una TCD
inferior. Son de este tipo los sistemas agua-nicotina, agua-metiletilcetona, etc.

\ Doz Fazes Liguidas l M

( D= Fases Liguidas \

\ )

Temperatura
'_‘_,_,.,-o-""
]
Temperatura

L M Una Fase Liguids
Una Fase Liguida

100% & 100%: B 100% A 100% B

Comnposicion Xg Composicion Xg

Figura 2. Composiciones de equilibrio en sistemas con TCD inferior (izquierda) y
TCD inferior y superior (derecha)



Sistemas sin TCD: En los sistemas sin puntos criticos superior o inferior se forma una
fase sélida antes de la aparicidon de una TCD por enfriamiento y ocurre una condicion
critica de liquido-vapor por calentamiento (con la fase vapor de composicion y densidad
idénticas a las de una de las fases liquidas). Un ejemplo de este tipo de
comportamiento es el sistema Eter —Agua.

1.4.1.3. EFECTO DE LA PRESION SOBRE EL EQUILIBRIO DE FASES

Los diagramas presentados anteriormente son trazados a la presion del sistema, es
decir, a la presion de vapor de equilibrio de la mezcla de los dos componentes (la cual
varia con la temperatura para areas con tres fases y con la temperatura y la
composicion para las areas de una fase liquida y una vapor).

Segun Treybal (1968), es un hecho que el cambio de solubilidad de los liquidos
relativamente inmiscibles al variar la presion externa es muy pequefio y puede
despreciarse en la mayoria de los casos.

1.4.2 SISTEMAS DE TRES COMPONENTES

Como se explicd anteriormente el efecto de la presion sobre los equilibrios en fase
liquida es despreciable, por lo que se puede excluir la consideracion de la fase vapor y
centrar el estudio a sistemas condensados y a las variables temperatura vy
concentracion. Los sistemas en que ocurre inmiscibilidad son los que interesan en la
extraccion en fase liquida, y se clasifican como sigue:

Tipo Ila
C C

Tipalll © " Tipollla

Figura 3. Tipos de equilibrio liquido - liquido ternario



La representacion de los sistemas ternarios en diagramas como los de la figura 3 es la
mas comun encontrada en la literatura. Un triangulo equilatero tiene la propiedad de
que la suma de las alturas de cualquier punto interior (distancias perpendiculares a los
tres lados) es igual a la altura del triangulo. De esta forma, haciendo la altura igual a 1 o
100 las tres distancias representan las fracciones masicas o molares de los
componentes.

Cada vértice representa el componente puro indicado (ver figura 4). La perpendicular a
cada lado desde un punto P indica la fraccion del componente del vértice opuesto. Asi,
la distancia de P al lado AB (47) representa el porcentaje de C: 47%. Un punto como Q
representa una mezcla binaria AB con 93% de B. Todos los puntos en la linea CQ
presentan mezclas con la misma relacion de A y B, y se pueden considerar mezclas
originarias de Q a las que se les ha afiadido C [Marcilla, 1999].

La linea RME representa una linea de balance de materia donde M es la composicion
de la mezcla inicial que se separa en las fases Extracto E y Refinado R.

100 €

i}
0 %R 100

Figura 4. Representacion grafica de sistemas ternarios

1.4.21 SISTEMAS TIPO I:

En el tipo | solo un subsistema binario presenta miscibilidad parcial, el AB, mientras que
AC y BC son miscibles a todas proporciones a la temperatura de la grafica. Un sistema
representativo es benceno (A) — agua (B) — etanol (C).

La Figura 5 representa un sistema de este tipo, en la cual la linea binodal (continua y

céncava) separa la region de dos fases de la region homogénea. Las lineas de liga N-O
conectan las dos fases que coexisten en equilibrio (capas conjugadas N y O) cuando se
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separa la mezcla inicial M, cuya concentracion esta también situada sobre esa linea.
Todas las mezclas contenidas en la linea N-O forman capas conjugadas de la misma
composicion.

Las lineas de interconexién no son paralelas y por lo general cambian de pendiente
lentamente en una direccién al cambiar la concentracién. Los casos en los que se da
una inversion en el sentido de la pendiente, son también comunes y estos sistemas son
llamados solutrépicos como el sistema Benceno-Piridina-Agua.

En el caso de la Figura 5, al agregar C a una solucion heterogénea de A y B, se
distribuye de forma desigual entre las dos capas conjugadas con mayor concentracion
en las soluciones ricas en B. A medida que se agrega mas C a esta mezcla, aumenta la
solubilidad mutua entre Ay B.

En el punto P llamado punto de plieqgue, critico o punto de equisolubilidad se unen las
dos ramas de la curva, y representa una linea de interconexion limite. Como en este
punto se forman dos capas liquidas de composicion y densidad idénticas, el punto es
una verdadera condicion critica.

Figura 5. Equilibrio liquido - liquido ternario
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1.4.2.2 REGLA DE LAS FASES

Para un sistema de tres componentes:

F=3-P+2=5-P

Para regiones de una fase liquida, F = 4. Debe enunciarse la presion, temperatura y dos
composiciones para definir totalmente el sistema. Para la regidn heterogénea a
temperatura y presion constantes el sistema es univariante.

En el punto de pliegue con la condicion de que las dos fases liquidas sean idénticas el
sistema se define a temperatura y presion fijas.

1.4.23 EFECTO DE LA TEMPERATURA

Los diagramas de las Figuras 3 y 5 son una seccion isotérmica del prisma que resulta
de graficar la composicion en coordenadas triangulares y la temperatura en un eje
perpendicular al triangulo y son llamados diagramas de fase.

En sistemas Tipo | tienen interés dos casos:

e Sistemas sin TCD ternaria: En la Figura 6 los puntos P1- P4 son los puntos de
pliegue de las isotermas correspondientes y la curva que pasa por estos puntos
pasa por la TCD binaria en P5. Esta superficie no tiene un maximo en el espacio
interior al prisma sino que alcanza su punto mas alto solo en ausencia del
componente C, por lo cual no hay TCD ternaria.

e Sistemas con TCD ternaria: En la Figura 8, la curva que une los puntos P1 — P5
pasa por el maximo en P6 (que representa la TCD ternaria), y continda por P’5 hasta
P7, la TCD binaria. Para las temperaturas entre las correspondientes a P7 y P6
habra isotermas cerradas con dos puntos de equisolubilidad P5 y P’5, mientras cada
uno de los pares binarios muestra miscibilidad completa.

Al variar la temperatura no solo cambian las areas de heterogeneidad, sino que también
cambian las pendientes de las lineas de interconexion.
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Figura 6. Sistema ternario sin TCD ternaria
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Figura 7. Isotermas para el sistema de la
Figura 6

Figura 9. Isotermas para el sistema de la
Figura 8

Figura 8. Sistema ternario con TCD ternaria superior

13



1.4.24 SISTEMAS TIPOII

En el tipo Il hay formacién de dos pares de liquidos parcialmente miscibles (AB y BC),
C se disuelve en A en todas proporciones. En un sistema como este podemos tener dos
regiones heterogéneas (tipo Il A) o en el caso de disminucion en la temperatura estas
regiones pueden unirse en una sola regidon de dos fases (tipo Il). Para este ultimo caso
no puede haber punto de equisolubilidad. Un sistema de este tipo es el de n-hexano —
Anilina —Metilciclopentano.

1.4.2.5 SISTEMAS TIPO lll

El tipo Il tiene tres subsistemas binarios que son parcialmente miscibles. Estos
sistemas son relativamente inusuales y no se ha hallado ninguna utilidad especial en la
técnica de extraccion.

En el diagrama tipo Il de la Figura 3 aparece una region central de tres liquidos en
equilibrio. Toda mezcla dentro de esta area forma los mismos liquidos insolubles en
equilibrio dados por los vértices del triangulo.

1.4.3 SISTEMAS DE CUATRO COMPONENTES

Para representar la composicion de los cuatro componentes se requiere un modelo
espacial, uno de los cuales es un tetraedro regular en el que cada una de las caras
representa el sistema ternario. La representacion del ELL es isotérmica, al igual que en
los diagramas ternarios, pero en este caso en vez de hablar de curvas de solubilidad o
de equilibrio se habla de superficies de solubilidad o de equilibrio. La figura 10
representa un sistema con miscibilidad parcial entre A y D y miscibilidad total entre
todos los demas pares de componentes.

La representacion espacial es util fundamentalmente con fines descriptivos cualitativos,
para calculos cuantitativos se emplean proyecciones de los puntos del espacio sobre
planos, en este trabajo se emplean composiciones transformadas (ver apéndice 1) y la
referencia [Marcilla, 1999] trata otros tipos de proyecciones habituales.
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—  Linea de liga

Superficie de
Solubilidad

Figura 10. Representacion del Equilibrio Liquido-Liquido de un sistema cuaternario.

La Figura 11 es una representacién del sistema Cloroformo (A) — Agua (B) — Acido
Acético (C) — Acetona (D) a 25°C. El par cloroformo — agua es parcialmente miscible,
por lo cual se forman dos sistemas ternarios tipo 1 ABD y ABC, los sistemas ACD y
BCD son completamente miscibles.

La curva binodal ELF representa los datos de solubilidad para el ternario ABC y la linea
GH es una linea de liga en dicha superficie. Analogamente estan la curva EKF y la linea
de liga JI para el sistema ABD.

El volumen que encierra estas curvas binodales es la region cuaternaria donde
coexisten dos fases liquidas y en el hay infinitas lineas de liga como la MN. Puntos por
fuera de esta region corresponden a mezclas de una sola fase liquida.

ACETOMA

ACIDO
ACETICO

AGUA
F

E
CLOROFORMO

Figura 11. Equilibrio Liquido-Liquido. Sistema:
Cloroformo (A) — Agua (B) — Acido Acético (C) — Acetona (D)
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2. PROCESOS SIMULTANEOS REACCION EXTRACCION

Los procesos Reaccion-Extraccion simultaneos involucran la reaccion y la separacion
de fases Liquido — Liquido, en una misma unidad.

La inmiscibilidad de las fases liquidas se puede dar naturalmente dentro del sistema de
reaccion (p.e. por la formacion de un producto parcialmente miscible con los reactivos)
o la segunda fase puede ser introducida con la adicion de solventes [Samant, 1998a],
logrando la separacion selectiva de compuestos intermedios o productos, previniendo
su posterior reaccién o la inhibicion de biomasa en sistemas bioldgicos, para dar como
resultado un mayor rendimiento [Samant, 1998Db].

Estos procesos pueden ser utilizados efectivamente para aumentar de manera
significativa el rendimiento, la selectividad a productos deseados y la facilidad de
separacion de productos secundarios, y como se menciond anteriormente, en la
mayoria de los casos, ofrecen la ventaja de reducir el numero de equipos de proceso,
combinando las operaciones de reaccion y extraccidon en una sola unidad. Ademas
representa ventajas adicionales como: disminucién en los costos de la separacion de
productos y la disminucion del flujo de reciclo de reactivos no convertidos debido al
incremento del rendimiento por paso. En procesos bioldgicos, permite la fermentacion
de mezclas mas concentradas en sustrato y la disminucion en los costos de tratamiento
del agua de desecho.

2.1 TIPOS DE PROCESOS DE REACCION EXTRACCION

21.1 Quimico

En esta clase se agrupan los procesos simultaneos reaccion-extraccion que se aplican
en la produccion y/o separacion de sustancias quimicas por via sintética.

REACCION EXTRACTIVA

Su principal objetivo es la sintesis de productos quimicos, es decir, implementar la
componente de reaccion, y adicionar la componente de separacion, para extraer de
forma selectiva compuestos intermedios o productos, para prevenir su reaccion
posterior y alcanzar asi, un mayor rendimiento.

Esta separacion in-situ conlleva a una reconcentracién de reactivos con lo cual se
sobrepasan las limitaciones del equilibrio quimico (cuando se tienen reacciones

reversibles) llegando a conversiones mas elevadas.

Ademas del efecto sinérgico alcanzado por la combinacion de reaccion y
separacion, se tiene la gran ventaja de llevar a cabo el proceso en un solo equipo.
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EXTRACCION REACTIVA

Son los procesos que tienen como objetivo primario la separacion. Utiliza una
reaccion reversible para convertir sustancias dificiles de separar, en otras sustancias
cuyas caracteristicas fisicoquimicas las hacen faciles de separar.

En esta categoria podemos mencionar:

Separacion o Purificacion.
Enriquecimiento.

Conversion de sales.
Extraccion Reactiva Adsortiva.

2.1.2 BIOTECNOLOGICO

Ademas de las aplicaciones en sintesis de productos quimicos, los procesos Reaccién
Extraccidon se ha venido implementando de manera exitosa en el campo biotecnoldgico,
en el cual se agrupan procesos de:

FERMENTACION EXTRACTIVA: Este proceso combina biorreaccion aerobia o
anaerobia con microorganismos y extraccion liquido - liquido in situ de los productos
principales o inhibidores. Su principal ventaja es el control de la inhibicion por producto
final, lo cual lleva a mayores rendimientos y a la posibilidad de fermentar mezclas mas
concentradas en sustrato.

REACCION ENZIMATICA EXTRACTIVA: Conjuga de manera simultanea las
componentes de separacion por extraccion liquido - liquido y la reaccion bioldgica
empleando enzimas como catalizador.

2.2 APLICACION DE LOS PROCESOS DE REACCION EXTRACCION

Esta operacion simultanea se aplica con grandes perspectivas en la sintesis de
productos quimicos, donde la técnica se denomina, segun la clasificacion anterior:
Reaccion Extractiva. Hace parte de esta, la produccion de Acetato de Butilo por la
esterificacion de acido acético con butanol, proceso que es el objeto de estudio de este
trabajo.
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EXTRACCION REACTIVA

Separacion o purificacion: La separacion del 1,3- propanediol (1,3-PD) de soluciones
diluidas se logra combinando la reaccion reversible de éste y acetaldehido para dar 2-
metil-1,3-dioxano y una extraccion simultanea del producto por un solvente organico. En
el desarrollo de un proceso de recuperacion que resultara mas econdmico debia
tenerse en cuenta la naturaleza hidrofilica y la baja volatilidad del 1,3-propanediol.

La destilacion convencional podia reemplazarse por extraccion con solvente,
reduciendo significativamente los costos de recuperacion gracias la eficiencia
energética de la extraccion, sin embargo, los coeficientes de distribucion para el 1,3-
propanediol no resultaron muy buenos. Una via para evadir esto, fue convertir el 1,3 PD
en una sustancia sin grupos hidroxilos como lo es el 2-metil-1,3-dioxano, y recuperarla
mediante extraccion liquido — liquido, es decir implementar la Extraccion Reactiva
[Malinowski, 2000].

En el procesamiento de metales, se da la recuperacion de un ion metalico a partir de
una solucidon acuosa que comunmente se acompaia por la reaccioén y extraccion a una
fase organica [Chapman, 1987].

Enriquecimiento: Muy observado en aplicaciones medioambientales como remocion de
materiales toxicos (metales pesados) de los efluentes. La extraccion Reactiva es una
técnica muy atractiva en esta area ya que los intercambiadores idnicos reaccionan con
buena selectividad y alto rendimiento cuando las concentraciones de soluto son bajas
[Bart, 2001].

Conversion de una sal: Es un método muy especifico y ofrece la posibilidad de
generar un producto en una forma que permita un uso facil mas adelante.

En la extraccion de metales la conversion de Tungstato de sodio en Tungstato de
amonio por extraccion liquida anidnica, donde el ultimo se obtiene como producto
cristalino y se craquea térmicamente. El amoniaco se recircula y se obtiene WOs;
pulverizado [Bart, 2001].

Extraccion Reactiva Adsortiva: Una aplicacion importante de la Extraccion Reactiva se
da en la recuperacion de productos de los caldos de fermentacion, como acidos
carboxilicos, antibidticos y alcoholes. Estos productos convencionalmente se recuperan
por precipitacion, adsorcion, separacidn con membrana o extraccion. Pero estos
procesos generalmente estan asociados a una selectividad baja, lo que puede
contaminar el producto principal [Pai, 2002]. Introducir una reaccion reversible de
formacion de complejos con un agente transportador adecuado, puede incrementar en
gran medida la selectividad y la recuperacion fraccional del producto deseado.

Este tipo de proceso no debe confundirse con Fermentacion Extractiva, ya que en ésta
ultima la fermentacion y la extraccion se dan simultaneamente en el fermentador
mediante la adicion de un solvente selectivo al producto principal, mientras que la
Extraccion Reactiva da una alternativa de recuperacion de los productos obtenidos de
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la fermentacion (que se lleva a cabo de forma independiente), adicionando solventes y
resinas de intercambio idnico que extraen el producto en forma de un complejo que
luego se regenera mediante re-extraccion [Pai, 2002. von Frieling, 1999].

En la Extraccién Reactiva Adsortiva generalmente se usan intercambiadores iénicos o
agentes transportadores, por ejemplo, en la industria quimica en la extraccion de acidos
organicos e inorganicos, de furfural, etc., en la industria bioquimica y farmacéutica en la
extraccién de penicilina, aminoacidos, etc.

El intercambiador idnico se disuelve en un solvente que por fines practicos se prefiere
sea no aromatico, de alto punto de ebullicion (p.e. ~ 500 K) e inmiscible en agua. Esto
da a la fase organica las propiedades fisicas necesarias (tension interfacial alta, baja
viscosidad, baja densidad), ya que la mayoria de intercambiadores idnicos son
altamente viscosos o sélidos.

El soluto forma con el intercambiador un complejo que es soluble solo en el disolvente,
por lo que la reaccidon de formacion de complejos se da en la interfase y de esta forma
se extrae el producto.

El disolvente no solo influye sobre las propiedades fisicas e hidrodinamicas, sino
también en la transferencia de masa y en el equilibrio de fases. En contraste con la
extraccion simple liquido-liquido, la seleccidn del intercambiador i6nico es la etapa
decisiva en el disefo del proceso, por lo cual la variedad de disolventes es mas bien
limitada (alifaticos, nafténicos y aromaticos) [Bart, 2001].

REACCION ENZIMATICA EXTRACTIVA

La reaccion enzimatica extractiva se aplica a procesos como la obtencion de 6-APA
mediante la hidrdlisis enzimatica de la penicilina G. 6-APA o acido 6-aminopenicilico es
una sustancia intermedia muy importante en la sintesis de penicilinas modificadas como
la Amoxicilina. Su produccién a partir de la penicilina G es uno de los procesos
enzimaticos comercialmente establecidos en la industria farmacéutica. La enzima
utilizada es la Penicilina G Acilasa (PGA) inmovilizada en varios soportes solidos.

La hidrdlisis enzimatica de la sal de potasio de la penicilina G (PenGK) produce sal de
potasio de 6-APA y acido fenilacético (PAA) que tras su acumulacién disminuye el pH
del caldo, lo cual afecta la estabilidad de la enzima. Si el pH cae por debajo de 5.0 se
acelera la inactivacion de la enzima, por lo que es esencial controlar el pH.

El método industrial clasico controla el pH mediante la adicion de cal para precipitar de

la sal de calcio del 6-APA, seguida por la adicion del acido sulfurico para regenerar el
acido carboxilico mientras se precipita el sulfato de calcio. Este método consume acido
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sulfurico y cal y produce sulfato de calcio como residuo sélido, por lo que resulta nocivo
para el ambiente.

La reaccion extractiva propone la extraccidon del PAA por una amina: Alamina 336
diluida en queroseno o isobutilcetona, que constituye la fase organica dispersa. EI PAA
formado en la fase acuosa continua, se extrae mediante la reaccidén con la amina en la
interfase liquido-liquido, para formar un complejo soluble en la fase organica [Bora,
1997. Gaidhani, 2002]. La sal de potasio de 6-APA permanece en la fase acuosa.

La recuperacion del PAA extraido y la regeneracion de la amina se logran mediante re-
extraccidon a una solucion acuosa de una amina mas volatii como la dimetilamina
(DMA), que luego se puede destilar para obtener como producto de fondos PAA acuoso
y por la cima DMA, o bien, mediante un cambio en las condiciones de pH, temperatura,
etc., para promover la re-extraccion del acido en agua. La DMA se recircula para
obtener un sistema de ciclo cerrado.

Esta técnica ademas de controlar el pH evita la inhibicion competitiva del PAA y
constituye un proceso sostenible ya que no consume reactivos extra (solo de
reposicion) y no tiene corrientes de desecho [Gaidhani, 2002].

2.3 FERMENTACION EXTRACTIVA

En los ultimos veinte afos, ha resurgido el interés por la produccion de grandes
volumenes de quimicos por fermentacion, pero el impacto econdmico de estos
productos es limitado, en parte debido a las dificultades de la recuperacion de los
productos, por lo cual, para entrar al mercado quimico organico se requieren mejoras en
las tecnologias de purificacion de estos.

La Fermentacion Extractiva, es un proceso que combina la biorreaccion y la extraccion
del producto principal de ésta, en un régimen continuo y de manera simultanea en el
recipiente de fermentacién. Es un proceso unificado muy promisorio para aumentar la
produccion de quimicos como antibiéticos, vitaminas, alcoholes, acidos organicos y
solventes.

Esta técnica ha encontrado aplicacion en sistemas donde el crecimiento microbiano (y
por ende la generacion de producto) se ve inhibido por la concentracién del producto en
el fermentador, fenbmeno conocido como inhibicion por producto final (end product
inhibition), o por algun otro metabolito indeseable. La recuperacién del producto por
extraccion es de particular interés para tales sistemas, ya que permite la remocién in
situ del agente inhibidor [Hatzinikolaou, 1992].

Esta técnica también puede ser implementada cuando la separacién del producto a
partir del caldo de fermentacion (una mezcla compleja y diluida) es critica, debido a
propiedades como baja volatilidad o caracter hidrofilico.
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La extraccion se consigue generando una segunda fase con el uso del contacto
continuo de un solvente organico inmiscible en el caldo de fermentacidn, que por lo
general es de naturaleza acuosa. Esto provocara una menor concentracion inhibidora
del producto en el caldo, haciendo mayor la velocidad de reaccion.

Adicionalmente, este proceso permitira la fermentacién de mezclas mas concentradas
en sustrato (debido a las altas velocidades de crecimiento celular, que se presentan al
no existir inhibicion por producto), disminucion en los costos de recuperacion de
producto (la purificacién se efectua al extracto, no al caldo fermentado), en los costos
de tratamiento de agua de desecho y en el consumo de energia (se emplea menos
agua) [Maiorella et al, 1984].

Ejemplos de fermentaciones inhibidas por el producto son:

e Fermentacion alcohdlica para la produccion de etanol.

e Fermentacién para la produccién de Acidos organicos (acético, lactico, butirico, etc.).

e Fermentacion para la produccion de polisacaridos, debida al aumento en la
viscosidad del caldo, que dificulta la transferencia de masa.

La diferencia mas marcada entre la Fermentacion Extractiva y la Reaccion Extractiva
Quimica es que en la primera el proceso debe llevarse a cabo teniendo como prioridad
conservar la viabilidad de las células, lo cual demanda el uso de un solvente que sea
biocompatible con estas (biomasa) y la implementaciéon de un control mas riguroso de
factores como pH y temperatura en rangos mas limitados.

La identificacion del solvente adecuado es la principal desventaja o complejidad de esta
técnica. El solvente a utilizar debe cumplir las caracteristicas fisicoquimicas que se
exponen en secciones subsecuentes y ademas, caracteristicas bioldgicas que se
relacionan con la biocompatibilidad, es decir, con el buen desempefio y supervivencia
de los microorganismos durante el proceso de fermentacion, cuando éstos entran en
contacto con el solvente (asi sea en minimas cantidades).

Esta caracteristica es tan importante debido a que se requiere un buen contacto entre el
solvente extractor y el caldo, para asegurar la transferencia de masa sin recurrir a la
separacion de microorganismos antes de la extraccion, ya que no resultaria econémico
en procesos a gran escala.

Hay dos caracteristicas que pueden emplearse como indicadores experimentales de la
biocompatibilidad [Kollerup, 1986]:

e PORCENTAJE DE SUPERVIVENCIA PS (o viabilidad celular): Cuantifica las células

viables presentes en una muestra. Por definicion, una célula viable es aquella capaz
de reproducirse y originar descendientes.
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_ Numero de células viables

PS *100 (2.1)

" Nimero de células totales

e PORCENTAJE DE ACTIVIDAD METABOLICA %AM: Es la relacién del consumo de
sustrato (conversion) o formacion de producto entre una fermentacion con solvente y
una sin solvente, realizadas bajo las mismas condiciones (pH, temperatura, cantidad
de nutrientes, etc.).

El porcentaje de actividad metabdlica en funcién de la conversién fraccional de
sustrato puede determinarse mediante la siguiente ecuacion:

Y%oAM = 23¢*100 (2.2)

Xs
Donde:
Xse es la conversion de sustrato alcanzada en la fermentacion con solvente.
Xs es la conversion de sustrato en la fermentacion sin solvente.

A partir de los valores de estas caracteristicas bioldgicas (encontrados para una
fermentacion con solvente durante 18 horas), el solvente puede clasificarse como
téxico, inhibidor o biocompatible:

e Toxico: Porcentaje de supervivencia igual a cero.

¢ Inhibidor: Porcentaje de supervivencia mayor a cero y porcentaje de actividad
metabdlica menor o igual a 90%.

e Biocompatible: Porcentaje de supervivencia mayor a cero y porcentaje de actividad
metabdlica mayor al 90%.

Dentro de las caracteristicas fisicoquimicas que debe cumplir el solvente, cabe aclarar
que: Generalmente, un solvente con un coeficiente de distribucion D alto, es
quimicamente similar al producto, por lo cual puede presentar mecanismos similares de
toxicidad microbial, por lo que tanto el solvente como el producto resultarian toxicos
para las células.

Un solvente biocompatible también afecta otras caracteristicas esenciales que debe
cumplir un solvente para la extraccion, por ejemplo, presenta un coeficiente de
distribucion bajo y Dbaja selectividad. Adicional a esto, presenta caracteristicas
generales como baja solubilidad en agua o medio acuoso, alto valor de toxicidad a priori
LD50 (Dosis oral Letal 50 para ratas) y peso molecular, densidad y punto de ebullicion
relativamente altos. Estas tendencias son opuestas a las que presenta un solvente
téxico [Kollerup, 1986].

Se ha investigado el posible uso de solventes mixtos (combinacién de solventes toxico
y no-toxico con sus coeficientes de distribucion altos y bajos respectivamente) para
extraccion on-line (Evans, 1987, 1988, 1990).
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El pH es otro factor a tener en cuenta en la Fermentacion Extractiva, ya que el
crecimiento de las células y por consiguiente la velocidad de formacién de producto son
inhibidos por el pH extremo que resulta en el caldo fermentativo debido a la
concentracion del producto (especialmente en la produccion de acidos).

La pureza del extracto que es determinada por la selectividad de la operacién, puede
bajo ciertas condiciones, cambiar drasticamente con el pH de la fase acuosa y la
efectividad de la separacidn puede verse reducida o incrementada en alto grado. La
alta dependencia de la cinética de la fermentacion y de la eficiencia de la extraccion con
el pH, puede tenerse en cuenta incluyendo un modelo que prediga su perfil durante la
operacion [Hatzinikolau, 1992].

2.3.1 APLICACIONES DE LA FERMENTACION EXTRACTIVA

Las aplicaciones mas comunes de esta técnica se dan en procesos como:

e Produccion de acidos carboxilicos como el acido lactico, que es un hidroxiacido que
puede polimerizarse consigo mismo o con muchos otros quimicos, para producir un
largo numero de compuestos industriales. Existe como dos isdmeros opticamente
activos. Puede ser producido via sintética o biologica. El proceso sintético resulta
siempre en una mezcla racémica (50:50 de los isébmeros), mientras que el bioproceso
puede producir cualquiera de los isdmeros puros o su mezcla y ademas utiliza para su
produccidn recursos renovables.

En contraste con estas caracteristicas que hacen tan atractiva la ruta biolégica, esta el
hecho de que el acido lactico es téxico para los microorganismos. Por esto, la
produccion por fermentacion ocurre lentamente, produce soluciones relativamente
diluidas y el producto se obtiene como una mezcla con carbohidratos residuales,
proteinas, aminoacidos, sales y otros constituyentes del medio.

La falta de métodos eficientes y econdmicos para la recuperacion del acido lactico es el
mayor obstaculo para una comercializacion mas extensa de su produccion bioldgica.
La fermentacién extractiva ha sido propuesta por Ohara y Hiyama (1990), como medio
para remover los productos relativamente puros de los caldos de fermentacion, y por
consiguiente se atenua su efecto inhibidor.

e Separacion eficiente y purificacion de antibidticos beta-lactama de soluciones
acuosas de baja concentracion. Por ejemplo en la extraccion de Penicilina-G y V,
amoxicilina, acido fenil-acético [Bora, 1997].

e Produccién de Etanol: Kollerup y Daugulis (1986) reportan productividades de etanol

de 48 g/L.h a partir de la fermentacion extractiva de 500 g/L de glucosa empleando un
solvente con coeficiente de distribucion de 0,5. Esos datos son derivados de estudios
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tedricos para un CSTF. En comparacion presentan una productividad para un CSTF
convencional de 8 g/L.h obtenida a partir de la fermentacion de 250 g/L de glucosa.

Han demostrado experimentalmente que la fermentacion extractiva (configuracion
CSTF) de glucosa con concentracion media (concentracion menor que 180 g/L)
especificamente 159 g/L da una productividad volumétrica de etanol de 11.3 g/L.h;
mientras que bajo las mismas condiciones en una extraccion convencional se llega a
5.6 g/L.h.

La utilizacion de sustrato permite también confirmar la caracteristica de la fermentacion
extractiva, de permitir la fermentacion de sustratos mas concentrados, mencionada
anteriormente. En la fermentacion extractiva se obtiene una concentracién final de
sustrato de 10.3 g/L mientras que en la fermentacion convencional este valor fue de
76.8 g/L

e Produccién de Acido Butirico: En la produccién de &cidos organicos como el
butirico, el crecimiento celular y la velocidad de formacion de productos son inhibidos
por el pH extremo que resulta en el fermentador. En esta fermentacién los productos
principales son el acido butirico y el acético, y se dan en concentraciones similares por
lo que la efectividad de la separacion del mas costoso, el acido butirico, determina la
economia del proceso.

En la investigacion realizada por Hatzinikolaou y Wang (1992) proponen que la
fermentacion extractiva en linea con el solvente extractor apropiado, puede incrementar
el rendimiento del sistema reduciendo la toxicidad, la inhibicién y aislando los diversos
productos acidos. En este trabajo llaman Fermentacion Extractiva en linea a un proceso
de Fermentacidén-Extraccion conjugado, es decir que se lleva a cabo en equipos
independientes conectados por reflujos. Este proceso no debe confundirse con el
proceso simultaneo de Fermentacion Extractiva, sin embargo los resultados dan una
idea aproximada de lo que seria el proceso simultaneo (un solo equipo para
fermentacion y extraccion).

Se demostrd, usando simulaciones computarizadas, que la fermentacion en linea de
acidos organicos, es ideal para aumentar el rendimiento y la productividad comparados
con las del proceso por fermentacion convencional por lotes. El esquema general del
proceso utilizado se muestra en la Figura 12.

Los autores proponen el contacto del solvente con el caldo en un extractor externo, ya
que ademas de prevenir el problema de la inhibicidon provocada por un solvente téxico
(con el extractor externo la cantidad de solvente en contacto con las células es muy
baja), aumenta el area interfacial y la velocidad de transferencia de masa con relacion a
la extraccion en el mismo equipo de la fermentacion.

En dicho trabajo se comparan los desempefos de diferentes modos de operacion:
batch convencional y Fermentacion- Extraccion en modos batch, fed-batch y continua.
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Adicionalmente, concluyen que esta técnica permite una separacion efectiva del
producto mas deseado (cuando varios acidos son producidos), cuando se opera a
coeficientes de distribucion favorables, lo cual, en este caso, se consiguidé controlando
el pH del caldo de fermentacion.
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Figura 12. Diagrama de Flujo del proceso de Fermentacién-Extracciéon Conjugado.

La disminucién del pH de la fase acuosa es menos drastica para cualquier modo del
proceso conjugado que para el proceso convencional por lotes. Esto es importante
debido a que los microorganismos solo pueden crecer en un rango dado de pH, y como
consecuencia el tiempo de operacidon puede ser substancialmente incrementado,
resultando en una productividad especifica (mol butirato/ g. células) mucho mayor. La
desventaja del proceso estriba en que la alta produccion volumétrica compite con la
pureza del extracto, para lo cual es necesario determinar las condiciones de operacion
del proceso mediante optimizacion de costos.

Los resultados de productividad total se dan en la tabla 1, donde se muestra que la
extraccidon en linea es un buen método de separacién de los dos acidos dando una
pureza de acido butirico en el extracto mayor al 75%. El incremento en productividad es
de hasta el 115% para el proceso conjugado en continuo, mientras que la pureza del
extracto se ve mas favorecida en el proceso conjugado por lotes.
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Tabla 1. Productividad y Pureza del extracto para el proceso de produccién de acido butirico

Modo de operacion Productividad | Pureza del
[umol/L.h] Extracto [%]
Por lotes convencional 77.7 -
Por lotes con extraccion 105.5 91.0
Semi-continuo con extraccion 158.9 86.4
Continuo con extraccién (FE) 166.5 79.7

Esta configuracién, comparada con la Fermentacion Extractiva (proceso simultaneo),
incrementa el costo del proceso por requerir un equipo adicional, pero esto se ve
amortiguado por la posibilidad de usar solventes mas econdémicos. Sin embargo, a
pesar de conseguir unas condiciones que benefician la transferencia de masa, no
permite que las componentes de reaccion y extraccion se vean afectadas entre si, de
manera directa.

La extraccion afecta indirectamente la fermentacion porque hay remocion continua de
productos lo cual hace que la reaccion se desplace a la derecha por reconcentracion de
reactivos, pero la fermentacion no afecta la extraccion; en el proceso simultaneo la
fermentacion es la fuerza guia para la extraccion debido a que desplaza continuamente
la mezcla reaccionante a la region (del simplex concentracional) de dos fases.
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3. CRITERIOS DE SELECCION DE SOLVENTES

La seleccion del solvente para un proceso de extraccion liquido — liquido, con
frecuencia tiene un mayor impacto en la economia del proceso, que cualquier otra
decision de disefio. El numero de solventes potenciales es muy grande. Se requiere
una investigacion sistematica con base en las propiedades fisicoquimicas,
disponibilidad, costos, y biocompatibilidad para asi reducir el nUmero de solventes a ser
probados experimentalmente.

Como se dijo, el ELL en la extraccion envuelve interacciones no ideales. Debido a esto,
la seleccion de solventes ha sido, por lo general, dependiente de datos experimentales.
Sin embargo, continuamente se realizan avances en el entendimiento de las
interacciones moleculares y en la prediccion de propiedades termodinamicas de
mezclas, lo cual puede reducir el trabajo experimental requerido.

Los criterios de seleccion de solvente son muy variados y mientras algunos son
esenciales para la separacion, otros son condiciones deseables para mejorarla o
hacerla mas econdmica. Dentro de los esenciales, tenemos: la selectividad, la
recuperabilidad y la diferencia de densidad con el refinado.

3.1 SELECTIVIDAD

Es una propiedad que define la capacidad del solvente para remover el soluto de
manera preferente con respecto al componente principal de la mezcla de alimentacién o
a otro compuesto presente si el refinado es una mezcla compleja donde varios
componentes deben ser extraidos.

Un alto valor del factor de separacion Sij permite usar menos etapas. La pureza del
refinado o del extracto puede manipularse con la relacion de alimentacién, aumentando
al usar mas solvente.

3.2 CAPACIDAD (coeficiente de distribucion D).

Un valor alto de la relacién de equilibrio D, indica una alta capacidad del solvente por el
soluto, permitiendo asi disminuir la cantidad de solvente en la relacion de alimentacion.

Como la D es funcién de la temperatura debe usarse (si la configuracion lo permite) un
gradiente de temperatura a lo largo del extractor, para incrementar la capacidad. Debe
conseguirse un compromiso ya que altas temperaturas tienden a aumentar la capacidad
pero a disminuir la selectividad.
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3.3 RECUPERABILIDAD DEL SOLVENTE

La separacion del solvente debe ser facil; preferiblemente por un flash o un flash mas
una columna de agotamiento. Esto se consigue usando un solvente con temperatura de
ebullicibn mucho mas alta o mucho mas baja que la del componente a extraer.

En algunos casos se hace necesario el uso de una extraccion secundaria mas una
columna de destilacion.

3.4 DENSIDAD

La diferencia de densidades del solvente con el refinado debe ser lo suficientemente
grande, para permitir la decantacién de las fases.

Mayores diferencias de densidad, permiten mayor capacidad de los equipos. Los
sistemas con diferencias de densidad pequeias requieren extractores centrifugos muy
costosos.

3.5 VISCOSIDAD Y PUNTO DE FUSION

Altas viscosidades disminuyen la eficiencia de la transferencia de masa y hacen mas
dificil el bombeo y la dispersion.

Las viscosidades bajas aumentan la velocidad de decantacién y la capacidad. La fase
mas viscosa es generalmente la que se dispersa.

La temperatura de fusion del solvente debe ser preferiblemente menor a la temperatura
ambiente, para facilitar su manipulacion.

3.6 INSOLUBILIDAD DEL SOLVENTE

Las solubilidades mutuas del solvente con los componentes no solutos deben ser bajas
para evitar etapas de separacion adicionales en la recuperacion del solvente.

3.7 TENSION INTERFACIAL

Altas tensiones interfaciales permiten una mayor velocidad de decantacion debido a
que facilitan la coalescencia. Esta caracteristica proporciona una mayor capacidad.

Tensiones interfaciales bajas facilitan la dispersion y el alcance de mayores areas
interfaciales, aumentando asi la eficiencia de la separacion; Pero pude requerir
volumenes grandes para la separacion de fases.

Tensiones interfaciales demasiado bajas tienden a producir emulsificacion.
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3.8 TOXICIDAD O FLAMABILIDAD

Para procesamiento de comida solo se debe tener en consideracion solventes no
toxicos. En general cualquier riesgo asociado al solvente requerira medidas de
seguridad extras.

3.9 CORROSIVIDAD

Los solventes corrosivos aumentan el costo de los equipos y pueden también requerir
pre- y post-tratamientos de corrientes. Este problema podria aliviarse en alguna medida,
dispersando el solvente corrosivo.

3.10 DISPONIBILIDAD Y COSTOS

El solvente debe ser facil de conseguir. El costo determinante no es el precio del
solvente, sino los costos anuales debidos a las pérdidas inevitables en la operacién.

3.11 IMPACTO AMBIENTAL

El solvente no solo debe ser compatible con los procesos adyacentes, sino también con
el ambiente (p.e. minimizar las pérdidas por evaporacion y solubilidad).

3.12 ESTABILIDAD TERMICA Y QUIMICA

Es importante la estabilidad térmica y quimica del solvente, ya que es recirculado.
Especialmente este debe resistir durante su recuperacion por ejemplo en una columna
de agotamiento.

3.13 ESTABILIDAD DE FASE

La formacion de una emulsion estable por lo general no trae problemas, pero si esta
crece a medida que la extraccion se lleva a cabo, es necesario detenerla. Esto puede
hacerse removiéndola y enviandola a un decantador externo o a un filtro de
coalescencia. Otra solucion posible es dispersar la fase que se tenia como continua.

La forma de medir la tendencia a la emulsion es experimental. Después de una mezcla
vigorosa y reposo de 30 minutos, se establece cualitativamente si no hay tendencia a la
emulsién, hay alguna o la tendencia es muy fuerte. Sin embargo mediante esta
clasificacion tan rustica, es posible que un solvente clasificado como sin tendencia a la
emulsién la forme, especialmente si el solvente es recirculado internamente a una alta
velocidad [Kollerup 1986]. Una alta tension superficial disminuye la tendencia a la
emulsion
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En la seleccién del solvente para un proceso especifico, después de conocer los
componentes presentes en la reaccion convencional, es necesario hacer una
evaluacion de las propiedades fisicoquimicas del solvente y de la interaccion con los
demas componentes del sistema. Esto se puede hacer mediante calculos de ELL
empleando modelos como UNIFAC, UNICUAC o NRTL.

En la preseleccion pueden incluirse también todos los criterios anteriores que puedan
derivarse tedricamente o a partir de datos experimentales que estén disponibles. Es
importante incluir analisis de costo y disponibilidad.

Las referencia [Lopez, 2003] presenta métodos de seleccion de solventes basados en
similaridad quimica y volatilidad relativa. La referencia [Robbins, 1975] presenta una
clasificacion de los solventes en grupos que tienen los mismos perfiles de interaccidn
con los solutos en cuanto a la desviacion de la ley de Raoult (positiva o negativa). Una
desviacidn positiva se asigna a los pares que presenten mayor aparicion de azeétropos
de minimo punto de ebullicion; Y una desviacion negativa a los pares donde
predominen los azedtropos de maximo punto de ebullicion. La tabla de interacciones
provee una guia para la seleccion preliminar del mejor solvente para una extraccion
convencional.

Para procesos de Reaccion-Extraccion, el procedimiento decrito en [Robbins, 1975] es
valido desde que el solvente sea inerte al sistema reaccionante, esto se debe a que las
componentes de reaccion y extraccion no se afectan entre si, es decir aunque el
sistema en ELLR presenta un estado diferente al alcanzado mediante ELL o Equilibrio
de Reaccién independientes, las superficies de reaccion y de solubilidad no se alteran
cuando se presentan las dos componentes simultaneamente.

Después de hacer una clasificacion de acuerdo a los resultados de las evaluaciones
propuestas, se obtiene un numero mas reducido de solventes potenciales, con los
cuales se puede implementar el método (propuesto en este trabajo) de analisis de
procesos de Reaccion—Extraccion basado en el ELLR, para llegar a un solvente unico o
a una seleccion mas reducida. De esta forma las caracteristicas a medir
experimentalmente se reducen a los coeficientes de distribucion, estabilidad de fase, y
biocompatibilidad (Fermentacion Extractiva).
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4. METODOS DE DISENO DE LOS PROCESOS DE REACCION EXTRACTIVA'Y
FERMENTACION EXTRACTIVA

En algunos casos las operaciones de Reaccion Extraccién pueden no resultar factibles,
por ejemplo, a altas tasas de flujo de solvente que resultan prohibitivas. En otros casos
las ventajas obtenidas sobre el proceso convencional, en el rango de operacion factible,
no son lo suficientemente significativas para justificar el uso de la Reaccién Extractiva o
existen imposiciones termodinamicas como un alto calor liberado por la reaccion que no
permiten implementar el proceso.

Por esta razon, es esencial, para el desarrollo de procesos exitosos, tener un
procedimiento para sintetizar los diagramas de flujo y evaluar si se consiguen los
objetivos deseados.

El analisis del equilibrio termodinamico es el método propuesto en este trabajo para dar
las bases para este procedimiento. Este método puede ser usado para examinar las
alternativas del proceso y para comparar la Reaccion Extractiva frente al proceso
convencional.

Ademas de este enfoque los diversos trabajos en procesos Reaccion Extraccion se
basan en modelos de equilibrio [Minotti, 1998] y modelos de no equilibrio [Samant,
1998b] (las ecuaciones de ambos modelos se presentan a continuacién, sin embargo el
método propuesto solo tiene en cuenta el modelo de equilibrio), mientras otros son
basados en estudios experimentales [Kollerup, 1986]. Dentro de los modelos
mencionados, existen variaciones como la introduccién de modelos independientes
para la prediccién de perfiles de pH, que se realiza en el estudio de la fermentacion
extractiva para la produccidn de acidos organicos [Hatzinikolau, 1992].

4.1 MODELO DE EQUILIBRIO

El sistema reactivo tiene dos (o mas) fases liquidas en equilibrio y es representado por
un CSTR con las fases separadas por una interfase muy bien definida. La mezcla inicial
F esta constituida por un componente en mayor proporcién, denominado solvente de
alimentacion y un soluto, con composicion z", que es el componente deseado (en
mezclas mas complejas se presentan varios solutos). Esta mezcla se pone en contacto
con el solvente de extraccién S que tiene una composicién de soluto z° (cuando el
solvente es recirculado sera diferente de cero), y es inmiscible con el solvente de
alimentacion. Durante la agitacion el soluto se distribuye entre las dos fases. Ambas
fases, Extracto E y Refinado R estan perfectamente agitadas, y las corrientes efluentes
se encuentran en equilibrio simultdneo de fases y quimico. x* y x® son las
composiciones de soluto en las fases Extracto y Refinado respectivamente.
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El desarrollo del modelo de equilibrio para el sistema de Reaccion Extractiva de la
Figura 13 o para una Etapa Ideal (en equilibrio) de un Reactor Extractor Multietapa
(REME), comprende los balances de masa, las relaciones de equilibrio de fases y
quimico y las sumatorias de las fracciones molares.

LZS., \ xE Ex
2
F,zF Df] R,

Figura 13. Reactor Extractor de una Etapa Ideal

411 ECUACIONES DEL MODELO DE EQUILIBRIO

La regla de fases de Gibbs para un sistema reactivo en equilibrio, es dada por:
F=c-f-r+2 4.1)

Donde F es el numero de grados de libertad, ¢ el numero de componentes, f el numero
de fases y r el numero de reacciones quimicas independientes.

En un sistema de ¢ componentes con r reacciones quimicas independientes se
satisfacen c relaciones de equilibrio de fase liquido — liquido simultaneamente con r
ecuaciones de equilibrio de reaccion.

(yl.xl.)] =(yl.xl.)11 i=1 2., ¢ 4.2)
K, :ﬁ[(yixi)l]w’m m=1,2,..., r (4.3)
i=1

Donde x; indica la composicion molar del componente i, los superindices | y Il las fases
liquidas extracto y refinado respectivamente.

Adicionalmente tenemos las sumatorias de las fracciones molares (composiciones):
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le.” =1 (4.4)

Balances de Materia:

Siendo F el flujo de alimentacién al sistema, E y R los flujos de las dos corrientes de
producto extracto y refinado, z;, y; y Xx; las facciones molares del componente j en la
alimentacién y las dos corrientes de producto, respectivamente; vi'=(vi1, Viz,..., Vi) €l
vector de coeficientes estequiométricos del componente i en las r reacciones,
vior =(VToT4 VToT2 ..., Viors) €s el vector fila de la suma de los coeficientes
estequiométricos para cada reaccion, y € = (€4, €2, ..., €)' el vector columna de los
avances molares de reaccion, se tiene:

Fz,=Ey, +Rx,—v, € i=12,..c (4.5)
F =E+R-v], € (4.6)
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4.2 MODELO DE NO-EQUILIBRIO

La cinética quimica y mas aun la transferencia de masa pueden influenciar los posibles
beneficios de la Reaccion Extractiva. Se hace necesario entonces, tener en cuenta la
interaccion de estas dos componentes asi como su efecto en el rendimiento de la
operacion.

El modelo presentado es un modelo genérico, simple, pero con las caracteristicas
esenciales de la termodinamica no ideal y la transferencia de masa multicomponente.
Las ecuaciones del modelo se desarrollan para un sistema similar al descrito en el
punto anterior, excepto que el equilibrio de fases solo se presenta en la interfase.

Ambas fases, Extracto y Refinado estan perfectamente agitadas excepto por las finas
peliculas cerca de la interfase (con composicion de soluto x'), y es solo en esta donde
se presenta equilibrio de fases. La resistencia de masa esta concentrada en estas finas
peliculas y se da en direccién normal a la interfase.

Figura 14. Reactor Extractor Simple Agitado

4.2.1 ECUACIONES DEL MODELO DE NO-EQUILIBRIO
Las r reacciones quimicas en el sistema de ¢ componentes estan descritas por la
ecuacion 4.7 y pueden tomar lugar en una fase cualquiera o en ambas fases.

Oy +0,, 4, +.. 40, , 4. =0 m=12,..,r 4.7)

li,m

Ai son las especies reactivas
Vim €s el coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccion m.

Usando formalismo vectorial definimos:
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Vi'=(Vids Vi2s--., Vir) (4.8)
vI1or=(VTOT 1, VTOT.2:- -+, VTOTr) (4.9)

Donde vi' es el vector fila de los coeficientes estequiométricos del componente i en las

m reacciones y v'tor es el vector fila de los coeficientes estequiométricos de cada
reaccion.

4.2.1.1 CINETICA DE LA REACCION

Se describe en términos de la fraccion molar y de los coeficientes de actividad (no de la

concentracion).

La velocidad de la reaccion i por mol de mezcla liquida de composicién x es:
c, y 1 cp ;

n =k, | [T =T ]e,x) } (4.10)

r=1 i p=1

Donde r=1,2,...,¢: son los reactivosy p =1,2,...,¢, los productos.

ki es la constante de velocidad de la reaccién directa y K es la constante de equilibrio

de reaccion:

El equilibrio de reaccién ocurre a una temperatura y composicion que satisface:
k., _
Ki(T):k—/’:exp(A—Gi] (4.11)
K (1)=TTtrx)" (4.12)

Siendon =1,2,...,c los componentes de la mezcla.

4.2.1.2 TRANSFERENCIA DE MASA

La descripcion de la transferencia de masa se basa, segun el trabajo de Samant
(1998b), en la formulacién generalizada de Maxwell-Stefan. Este es el enfoque mas
utilizado para describir la transferencia de masa en los sistemas multicomponentes y
tiene en cuenta las no-idealidades termodinamicas.
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Para describir la transferencia de masa dentro del sistema, las ecuaciones de difusion
de Maxwell-Stefan requieren resolverse con la ecuacion de continuidad de cada fase:

VN! = Yo R(x*) i=1,2,..,c ®=RE (4.13)

Y la condicion del equilibrio de fases en la interfase:

g IR oy Il i=1,2,.c (4.14)

El superindice | indica que la cantidad se evalua en la interfase y la barra superior
indica cantidades direccionales. Ni’ representa el flujo molar relativo a las coordenadas
estacionarias en la fase ¢. El parametro binario entero Y vale 1 si la fase es reactivay 0
si la fase no es reactiva. R (x?) es el vector columna de velocidades de reaccién
evaluadas a composicion x.

Segun Krishna y Wesselingh (1997) los flujos de transferencia molar en la interfase
pueden ser escritos en términos de los coeficientes de transferencia masica (Kn i ;*,
¢=R, E) segun:

! <1 19

N =7 +x*Nr =—clK ) Act +x/* Ny i=1,2,.,c-1  &=RE
_ _ (4.15)
=N7 —z Ny ¢ =R.E
La diferencia de composicion que es la fuerza guia se define como:
AxiR :xl.IR—xl.R i=12,.,c-1
(4.16)
Axf:xl.E—xl.]E i:1,2,...,c—1

Ry xi© son las fracciones molares de las fases refinado y extracto respectivamente.

Por comparacion con las ecuaciones de difusion de Maxwell-Stefan [Taylor, 1993] los
coeficientes de transferencia de masa (Kn, ij|¢, ¢=R, E) se pueden escribir como:

K, =BT, i,j=12,.,c-1 (4.17)

mi/
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donde:

X &X 1 1
B="i, % p L 4.18
ii Kic ;K[k ii(i#)) i (KU KI-U ] ( )
Olny, ..
L, =9, +xiT 8; =1, 8., =0 i,j=12,..,c—1 (4.19)

J

Donde los superindices |, E y R se omiten por conveniencia.

K j representa los coeficientes de transferencia de masa de los pares binarios en una
mezcla multicomponente. Estos coeficientes pueden ser medidos experimentalmente o
estimados mediante correlaciones como las de Sherwood (1975) y King (1985).

Esta forma de escritura de las ecuaciones permite que la solucién de la ecuacion de

continuidad (Ec 4.13), pueda tomarse como una simple ecuacién algebraica, eliminando
la necesidad de célculos extensivos.

4.2.1.3 SOLUCION AL MODELO DE NO-EQUILIBRIO

Las ecuaciones 4.14 a 4.16 no dan una descripcion completa de la transferencia de
masa, debido a que estas ecuaciones no estan “cerradas” (necesitamos saber N.'* para
conocer N.y viceversa).

Este problema se resuelve utilizando la continuidad de flujos molares en la interfase:

Ni =Ni =N =12 |

i =Ni =N, i=12,..c (4.20)
—IR —IJE —]7
Nr =Nr =Nr

Después de algunas manipulaciones algebraicas de las ecuaciones 4.15 y 4.20,
tenemos:

Nr (3 = /%) = (cf KR AX - cf K F AT ) i=1,2,.,c~1 (4.21)

Usando las ecuaciones 4.15 y 4.21:
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N EQEpE E R R -R R .
N; = By K, Ax; +cp B K, Ax; i=12,.,c-1

, o (4.22)
Ne (/=) = (cf Kk Axk = e KJE A ) = (3 = %) > N i=1,2,..,c—1
k=1
Donde las matrices diagonales pE y B~ son:
IR
E _ Xk E _ .
kk ( {E_ .[R)’ B}k(]ik) _O 1—1,2,...90_1
I (4.23)
R R .
- ) B.ik(.iik) =0 i=L2,.,c-1

Las ecuaciones 4.22, 4.14 y 4.16 describen completamente la transferencia de masa a
través de la interfase de la célula agitada.

4.2.1.3.1 ECUACIONES DE CONSERVACION

Los balances de materia globales y por componente para el sistema de Reaccion
Extraccion descrito anteriormente son:

R=F+YHl, r (x*)=aNr (4.24)
R = Fzf +YH! 1., (x*)~aN: i=1,2,...c—1 (4.25)
E=S+YHpl, . (x*)~aNr (4.26)
Exf =Szf +YHP! 1 (x")=aN:  i=12.c-1 (4.27)

En estas ecuaciones se asumié que la retencién molar en las peliculas de cada fase
eran despreciables con respecto a la retencion molar total H en cada fase.

Por esto la composicién de las corrientes es igual a la composicion de la fase en el
interior del sistema. Esto es valido por lo general para todo tipo de dispositivos de
contacto liquido — liquido industriales. Dividiendo las ecuaciones 4.24 a 4.27 por (F+S) y
usando las ecuaciones 4.10, 4.21 y 4.22, tenemos:
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R F

(F+S) (F+5) (4.28)

R R F F T R -1 R R R IR R E E E IE
= z, +Ui,mDarmpkarq (x )—Bik Da , (x. - X, )—Bik Da ’ (x. - X )

(F+S)x" (F+5S)
i=12,..,c-1 (4.29)

Da’ (x* —x" )= Da (x™ - x*
(F]is)_(Fis)+°TTOT"’1D“Z"/LG(XE)[ Al EC;IR)_XIZ)"’ y x’)] (4.30)
k k
E E

(F+5) x; = (FiS) z +Ui7:mDa}ipk;:qrq (xE)+ B Daik/ (x’.R —xf)— B DaEk/ (x’.E —x’.E)

(4.31)

Donde Ky es la matriz diagonal de las constantes de velocidad de reaccion directa:

k

s, =k kp =0 p.q=L2,...r (4.32)

Jo 2 o P#q)

Y las matrices de los numeros de Damkohler adimensionales para reaccién y masa se
definen segun:

H,|[F+S
Da’ :Yw, Da® =0 p.q=12,...r (4.33)
p 1 / qu pa(p=q)
H,|F+S
Da’ =M i,j=12,.,c-1 (4.34)

r”” (H¢ /ac?K,fi;)

Ademas para un k particular (indice de las ecuaciones 4.28 y 4.30), tenemos (c-2)
ecuaciones adicionales, dadas por:

J J

(x=x") (4.35)

1 1

DaE/ (XE —x]_E)_DaR (xI_R —xf)] ~ I:Da:;" (xE _xl_E)_DaIIZ/ (ij _x;e)

ke{l,2,...,c—1}; i=L2,...,c—1, i#k
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Adicionalmente tenemos las sumatorias de las fracciones molares:

iziF :izfzixf :ixfzixim :ixl.[E:I.O (4.36)
i=1 i=1 i=1 i=1 i=1 i=1

Las ecuaciones 4.28 a 4.31 junto con las ecuaciones 4.14, 4.35 y 4.36 completan el
modelo matematico general del sistema.

En estas ecuaciones la transferencia de masa y la cinética de reaccion son
parametrizadas por los numeros de Damkdhler para transferencia de masa y reaccion,
que fueron definidos anteriormente.

Los numeros de Damkdhler para reaccion y transferencia de masa comparan el tiempo

de residencia caracteristico de una fase con el tiempo caracteristico de reacciéon y de
transferencia de masa, respectivamente, en dicha fase.
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5. ANALISIS DEL EQUILIBRIO TERMODINAMICO:
TERMODINAMICA TOPOLOGICA.

En este capitulo se presenta el método de analisis de sistemas por termodinamica
topologica, los algoritmos para el calculo de ELL, del equilibrio quimico y los
fundamentos tedricos y el algoritmo para el calculo del Equilibrio Liquido-Liquido
Reactivo (ELLR).

Termodinamica Topoldgica es el estudio de las limitantes termodinamicas que existen
durante un proceso, en funcién de la descripcion de las propiedades termodinamicas
del sistema. Para esto, se fijan propiedades termodinamicas como las trayectorias del
proceso.

Trayectorias son las lineas que representan el cambio de composicion a medida que se
da el proceso en condiciones especificas y son utilizadas para caracterizar el
comportamiento de un sistema. Trayectoria tentativa, se refiere a la trayectoria del
proceso considerando que no hay limitaciones por volumen ni por intensidad de
agitacion.

Para generar el algoritmo de analisis de procesos Reaccion Extraccién se proponen
varias etapas basandonos en los procedimientos de analisis de la Destilacion Reactiva:
1) Estudiar el equilibrio liquido-liquido reactivo (ELLR) basandonos en el equilibrio
quimico y el ELL, para fundamentar las bases del analisis termodinamico topoldgico.
2) Proponer las trayectorias tentativas del proceso. 3) Realizar una corroboracién
experimental de los resultados de los métodos rigurosos (simulacion y algoritmo de
ELLR). 4) Plantear al algoritmo general de analisis de procesos RE. 5) Presentar su
implementacion en un proceso de Fermentacion Extractiva.

El ELLR se define para sistemas en los cuales se presente reaccion quimica e
inmiscibilidad de fases. Es el estado del sistema en el cual se presenta
simultaneamente equilibrio de fases y equilibrio de reaccion (en adelante, para
simplificar, este estado lo denominaremos equilibrio simultaneo), es decir, las fases se
encuentran tanto en el sub-espacio de equilibrio quimico como en el de equilibrio
liquido-liquido. La separacion en dos fases, se da solo para mezclas iniciales
pertenecientes a un espacio definido del simplex concentracional (regién de dos fases)
que se puede identificar mediante la representacion grafica del ELLR. Las mezclas
iniciales que se encuentren por fuera de este espacio llegan al ELLR presentando una
sola fase con composicion dada por la composicion de equilibrio quimico
correspondiente a dicha mezcla inicial.

Los objetivos del analisis termodinamico-topologico es partir de la representacion del
equilibrio liquido—liquido reactivo, para generar un método corto (de aproximacion),
basado en el alcance del equilibrio termodinamico, que dé una idea preliminar de la
sintesis del proceso, permitiendo saber si se alcanzan o no los propésitos de este,
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como el aumento del rendimiento, selectividad o facilidad de la separacién; una
aproximacion al modelamiento riguroso, lo que disminuira los calculos y ademas que
ayude a determinar qué datos son necesarios y la region del espacio de composiciones
donde deben enfocarse los esfuerzos experimentales, disminuyéndolos. Las variables
que predice el método corto son: la relacion solvente-alimentacion optima y las
composiciones y flujos de las corrientes de salida para un Reactor-Extractor tedrico de
una etapa, permitiendo asi escoger el mejor solvente de la preseleccion basada en
caracteristicas fisicoquimicas y comparar el proceso RE con el proceso convencional.

Como se menciond anteriormente el rendimiento obtenido en procesos controlados por
la cinética y/o por la transferencia de masa puede diferir mucho del limite que impone el
equilibrio termodinamico, por lo cual para dichos procesos el método desarrollado a
continuacién aplica con ciertas restricciones, y es necesario emplear modelos de no
equilibrio. Un modelo genérico para estos procesos es presentado por Samant et. al.
(1998b).

5.1 REPRESENTACION DEL EQUILIBRIO SIMULTANEO

El equilibrio simultdaneo se representa mediante la conjugacion del diagrama de
equilibrio de fases y el de equilibrio de reaccion y es llamado diagrama de ELLR o
diagrama de fases con reaccidn quimica (para simplificar, en algunos casos, lo
llamaremos simplemente diagrama de fases). Esta representacion permite identificar las
regiones del simplex concentracional donde el sistema en equilibrio presenta dos fases
liquidas.

Cuando se trata de analizar una mezcla tricomponente la representacion del equilibrio
simultaneo se logra simplemente superponiendo el diagrama de ELL y el de Equilibrio
de Reaccion para definir los puntos de interseccién. Para mezclas de cuatro o mas
componentes la representacion grafica requiere que estos equilibrios sean tratados de
manera simultdnea para generar el espacio (una curva en el caso de cuatro
componentes) donde ambos se satisfacen.

5.1.1 REPRESENTACION DEL EQUILIBRIO SIMULTANEO EN COORDENADAS DE
COMPOSICION TRANSFORMADA

Las ecuaciones para modelar el equilibrio liquido-liquido reactivo se pueden escribir en
términos de variables de composicion transformadas (ver apéndice 1) ,de tal forma que
se puedan superar los inconvenientes presentados por las coordenadas en fracciones
molares como: la visualizacion de sistemas de mas de tres componentes, la restriccion
que imponen las reacciones al hacer que el sistema (en equilibrio) solo pueda estar en
la superficie de equilibrio de reaccion (que es solo una parte del simplex
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concentracional) y la dificultad para representar lineas de avance de reaccién (o lineas
de estequiometria constante) para sistemas con reacciones complejas.

Este sistema de coordenadas hace que las composiciones mostradas en el diagrama
de fases sean las de la superficie de equilibrio de reaccion, reduce el numero de
coordenadas independientes sin perdida de informacion, y proyecta los diagramas de
fase de alta dimension en espacios de dimension menor [Samant, 1998]. La definicion
de estas coordenadas y sus propiedades se presenta en el apéndice 1.

Un aspecto que ofrecen las coordenadas transformadas tan importante como la
visualizacion simple de diagramas de mas de tres componentes es la identificacion de
la region de dos fases, es decir la regidén del simplex concentracional que comprende
las mezclas iniciales que en equilibrio se separan en dos fases (extracto y refinado) que
estan simultaneamente en equilibrio de fases y de reaccion.

5.1.2 MEZCLAS TERNARIAS

Se tomara como base los componentes hipotéticos planteados por Samant (1998),
donde se trata de un sistema que presenta la inmiscibilidad, pero la reaccién y su
respectiva constante de equilibrio son supuestas, al igual que el inerte. Todo esto se
hace, debido a la dificultad de encontrar un sistema real ternario que se adapte a la
configuracion propuesta, es decir que A se descomponga soélo en B con C como inerte,
y que a la vez C sea parcialmente miscible con A. Los parametros del modelo de
actividad a T=298.15 Ky P = 1 atm son:

PARAMETROS DE LA
COMPONENTES ECUACION UNIQUAC
r q
A (Qloroformo) 2.870 2.410
B (Acido Acético) 2.204 2.072
C (Agua) 0.920 1.400

Ejemplo 1:

Considere un sistema compuesto por A, B y C con la reaccion: A S B, donde C
es un inerte parcialmente miscible con A. La temperatura del sistema es 298.15 y la
presion 1 bar.

La Figura 15 es el diagrama de fases para este sistema, con constante de equilibrio
K=1.0. La linea aPb es la linea binodal donde P es el punto de pliegue, y la curva cC
es la curva de reaccion. Las lineas punteadas son lineas de liga y las flechas son
lineas de avance de reaccion (lineas estequiométricas).
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Para este valor de K, las curvas de equilibrio de fases y de reaccion no se
intersecan, por lo cual, en el equilibrio, el sistema estara en una sola fase, con una
composicion dada por el punto de interseccion de la linea de avance de reaccion
correspondiente a la mezcla inicial y la curva de equilibrio de reaccion, es decir, el
ELLR se reduce al equilibrio quimico. Para este sistema no se define regiéon de dos
fases.

Para definir la(s) region(es) de dos fases, es decir, donde la mezcla en equilibrio se
encuentra separada en dos fases liquidas, se dibujan las lineas estequiométricas que
pasan por los puntos de corte de la curva de equilibrio de reaccion (CER) y de fases
(CEF) y la regién comprendida entre ellas formara la region de dos fases. Por fuera de
esta region el sistema siempre estara en una sola fase y la composicién de equilibrio
estara dada por la CER.

La Figura 16 muestra un sistema similar al anterior pero con una constante de equilibrio
Ka= 0.35 con la cual si hay interseccién entre la CER y la CEF. La unidn de los puntos
de corte de la CER y la CEF para cada region forma las Lineas de Liga Reactivas y
estos dos puntos extremos (d y e, ver Figura 16) son las composiciones de las fases
en que se separa cualquier mezcla inicial que esté en la region de dos fases.

Figura 15. Diagrama de fases con reaccién quimica
paraA S B con K=1.0 en presencia del inerte C.
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Figura 16. Diagrama de fases con reaccién quimica
paraA S Bcon K=0.35en presencia del inerte C

5.1.3 MEZCLAS CUATERNARIAS

Los sistemas cuaternarios a presion y temperatura constante pueden representarse
mediante un tetraedro en coordenadas de composicion molar.

La solucién para el equilibrio de fases asi como para el equilibrio de reaccion seran
superficies independientes en este espacio. Si estas superficies no se intersecan el
sistema siempre estara en una fase, y la composicion de equilibrio del sistema estara

en la superficie de equilibrio de reaccién (SER).

Si las superficies se intersecan, la regidén de interseccién dara las composiciones de las
fases en las que permanecera el sistema en equilibrio.

La regla de fases de Gibbs para una mezcla reactiva en equilibrio es
F=C—-P-r+2 (5.1)

Donde F son los grados de libertad, C el numero de componentes, P el numero de
fases y r el numero de reacciones independientes.

Bajo condiciones de equilibrio liquido-liquido reactivo, a presion y temperatura
constante, un sistema con una reaccion tiene: 4(c) - 2(f) - 1(r) = 1 grado de libertad, por
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lo que la regidén sera una curva. En el resto del simplex concentracional el sistema en
equilibrio tendra una sola fase con composicion perteneciente a la SER y dos grados de
libertad.

Cada region tiene un grado mas que en el sistema tricomponente de la seccién anterior,
entonces, se puede emplear un Reactor Extractivo Multietapa (REME) en
contracorriente. Esto debido a que un grado mas de libertad hace que las fases
Extracto y Refinado resultantes dependan de la composicion de la mezcla que ingresa
al reactor extractor, y la configuracion en contracorriente es debido a que las fases
salen en equilibrio de fases y quimico (modelo ideal) por lo cual llevarlas en paralelo a
otra etapa no cambiaria el estado del sistema.

Una forma mas simple de visualizacién de la curva de interseccion y sobre todo de
identificar la region de dos fases, es emplear coordenadas en composiciones
transformadas en vez de coordenadas en composiciones molares.

En el ejemplo 2 se tomara otro sistema hipotético con ELL tipo 1 (miscibilidad parcial
entre un par de componentes) planteado por Samant (1998) para empezar con un
diagrama de fases mas simple y mas adelante se considera un sistema real a nivel
productivo correspondiente al caso de estudio de este trabajo.

Ejemplo 2:

PARAMETROS DE LA

COMPONENTES ECUACION UNIQUAC
r q

A (Acido Acético) 2.2024 2.072
B (Butanol) 3.4543 3.052
C (Benceno) 3.1878 2.400
D (Etilenglicol) 2.4088 2.248

El sistema presenta miscibilidad parcial entre C y D. Sigue la reaccion: B+ C S D
con A como inerte. La regidn de interseccion de la SER (ver, figura 17) con la superficie
de equilibrio de fases (SEF) (ver, figura 18) se muestra en la figura 19, donde los puntos
ay b recaen sobre la superficie BCD y el punto p en el interior del tetraedro. Las lineas
punteadas en las figuras 19 y 20 son lineas de liga reactivas.

Empleando composiciones transformadas con D como componente de referencia el
diagrama de la figura19 puede representarse en dos dimensiones ya que solo dos de
las composiciones transformadas son independientes. En la figura 20 la region limitada
por apb es la regidén de dos fases, de forma que cualquier composicion inicial dentro de
esta, se separara en dos fases correspondientes a los extremos de la linea de liga
reactiva que pase por ella.
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Figura 17. Superficie de Equilibrio de Reaccién. Sistema B+C S D. Inerte: A

B

Figura 18. Equilibrio Liquido-liquido. Sistema B+C S D. Inerte: A
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B

Figura 19. Diagrama ELLR. Sistema B+C S D. Inerte: A

C B

Figura 20 Diagrama de ELLR en composiciones transformadas.
Sistema B+C S D. Inerte: A. Componente de Referencia D
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Para los ejemplos anteriores, los equilibrios fueron calculados y graficados con los
algoritmos ya descritos. Segun un analisis de la regla de fases, en el equilibrio
simultaneo para una mezcla de C componentes con una sola reaccion, las
composiciones forman un sub-espacio de dimensibn menor en el simplex
concentracional. En los ejemplos anteriores el equilibrio quimico se representa por una
curva (ver, figura 16) y por una superficie (ver, figura 17), donde cada punto de
composicién en ellas corresponde a una afinidad quimica igual a cero, es decir la
velocidad de reaccién es también cero.

Con la informacion obtenida para los ejemplos considerados, es entonces posible
conocer las regiones del simplex concentracional donde el sistema en equilibrio se
divide en dos fases liquidas y las composiciones de dichas fases.

Estas graficas son fundamentales para:

e La comprensién de la trayectoria del proceso que permitira continuar las
investigaciones en el analisis de la estatica aplicado a procesos de Reaccion
Extractiva.

e En la construcciéon de un método geométrico partiendo de la representacion del
equilibrio simultaneo, para el disefio de Reactores Extractores Multietapa (REME).

La referencia [Samant 1998a] presenta la forma de sintetizar procesos de Reaccion
Extractiva basandose en el ELLR, algunas de estas aplicaciones se presentan en el
apéndice 2 como ejemplos.

5.2. EQUILIBRIO LIQUIDO - LIiQUIDO - REACTIVO

Es el estado del sistema en el cual se presenta simultdneamente equilibrio de fases y
equilibrio de reaccion. Para un sistema heterogéneo, se tienen las siguientes
ecuaciones para modelar el equilibrio termodinamico:

Equilibrio térmico T'=T" (5.2)
Equilibrio mecanico P'=P" (5.3)
Equilibrio de fases p'=pt (5.4)
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Equilibrio quimico DV, m =0 (5.5)
i=1

Donde:

| 'y Il son las dos fases liquidas.

m representa la reaccion.

ui es el potencial quimico de la especie i

vi.m €s el coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccién m

La ecuacion del equilibrio quimico solo incluye una fase porque la otra esta implicita al
cumplirse la ecuacion 5.4.

5.2.1 EQUILIBRIO QUIMICO

En sistemas donde haya condiciones para la reaccién y ademas inmiscibilidad de fases,
ambos fendmenos se daran en forma simultanea.

Sin embargo, segun el nivel de agitacion, en estado estable podemos pretender que se
dan por separado (es decir que la reaccion se conduce en una sola fase y que la
separacion de fases se da a partir de mezclas que ya han reaccionado hasta el
equilibrio) ya que en realidad no se afectan entre si.

Es de gran ayuda para la solucion del equilibrio simultdneo, empezar a delinearlo
mediante las superficies de equilibrio quimico y de equilibrio de fases, las cuales se
construyen de manera independiente.

La superficie o linea de equilibrio es un espacio de composiciones del sistema, para las
cuales la velocidad de transformacién quimica es nula. Esta linea o plano divide el
simplex concentracional en dos regiones, una representa la seccién donde la reaccién
se realiza en forma directa y en la otra seccion su forma inversa. La dimension de este
espacio es determinada por la regla de fases de Gibbs [Lépez, 2003].

La ecuacion 5.5 para el equilibrio quimico puede escribirse también como:

Ka=[]a" (5.6)
i=l

a; =v% (9.7)

Ka= H(yixl. )Ui (5.8)

i=1



Para la reaccion general aA +bB S cC +dD, se tiene:

c .. d c_.d
Ka=(1§%}(ﬁ§%] (5.9)
Ya¥p )\ X4Xp
donde definimos:
c. . d
Y
K, :(%) (5.10)
Ya¥s
c_d
&{%%J (5.11)
xAxB

En sistemas liquidos es necesario tener en cuenta la no idealidad de esta fase
mediante una propiedad como la actividad. Por esto el K, no puede aproximarse a uno.

La ecuacion 5.9 se puede escribir de la forma:

KK ~Ka=0 (5.12)

Y resolverse mediante un método numérico como el de la falsa posicion, ya que tiene la
ventaja de utilizar una aproximacion simple a la derivada de la funcion.
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5.2.1.1 ALGORITMO PARA EL EQUILIBRIO QUIiMICO

Informacién de entrada:
v : coeficientes estequiométricos
No : moles iniciales de las ¢ especies
Ka: constante de equilibrio de reaccion
Temperatura.
Parametros del modelo de actividad

v

Identificar el reactivo limite

I

Hacer K,=1

v

Resolver la ecuacion 5.12, mediante el método de falsa posicién,
para encontrar un estimado inicial de la conversiéon. Con la
conversion y calcular las moles finales de las ¢ especies y sus

composiciones molares z; (vector de dimension c).

'

Calcular los coeficientes de actividad y=f (z;T) mediante
algun modelo como NRTL, UNIQUAC o UNIFAC modificado

v

Calcular K, mediante la ecuacion 5.10

v

Resolver 5.12 para hallar un valor nuevo de
la conversién y**'. Actualizar los valores de

'

Se cumple el criterio de convergencia: [y

k+1 Xkl / Xk <1e-5

v

No

v

Si

v

Salir. <"

equilibrio quimico.

es el valor de la conversion alcanzada. Con
esta se estima la composicion molar z; de la mezcla en
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5.2.2 EQUILIBRIO LiQUIDO - LiQUIDO

La ecuacioén 5.4 puede escribirse segun Prausnitz (1969) en términos de la fugacidad:
wo=nt o= Sl = A (5.13)
La fugacidad del componente i en una mezcla esta dada por
fi =v.x.f’ (5.14)

Entonces:
,Yilxilf;ol :,Yillxillf;oll (515)

f° es la fugacidad del componente i en estado estandar (T, P=1 atm., x°), x; la fraccion
molar del componente i, | y Il indican las dos fases liquidas. En el equilibrio T'= T", por
lo cual, los estados de referencia son iguales:

f;ol — f;ull (516)
El equilibrio de fases se representa por :
Y[Ixil :yinxin (517)

La solucidn del equilibrio liquido - liquido puede hacerse de manera analoga a un flash
isotérmico. La alimentacion cuyo flujo esta representado por F y la composicion molar
de sus ¢ componentes por el vector z;, ingresa al domo y después de una agitacién en
la que alcanza el equilibrio de fases, se divide en dos: el extracto (E) y el refinado (R).
Asumiendo que la operacidn es isotérmica, la temperatura de las corrientes de salida
(Te Tr) seraigual a la de alimentacion (Tg) (ver, figura 21).

E
Y
Te
F
Tr
A —
R
Hi
Tr

Figura 21. Equilibrio Liquido-Liquido
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Ademas de las ecuaciones, para un esquema de separaciéon como el de la figura 21,
tenemos los balances de materia y las sumatorias, x e y son vectores columna de las
composiciones molares de las ¢ especies en las fases refinado y extracto
respectivamente, y corresponden a X' y x' en la nomenclatura de las ecuaciones 5.15 a
5.17.

Balance global:

F=R+E (5.18)
Balance por componente:
Fzi =Rxi + Eyi (5.19)
Sumatorias: izl. =1 (5.20)
pr
3x =1 (5.21)
pan
3y, =1 (5.22)
P

Haciendo ¢ = E/F y aplicando el balance global en el balance por componente:
z, =0y + (1-9)x (5.23)

Segun la definicion del coeficiente de distribucion:

D, =1 (5.24)
Vi
y.
=4 5.25
=D (5.25)
z.D.
e A 5.26
Y = e D) (5.26)

Zyl.- ZZI.= 0 (5.27)

A partir de las ecuaciones 5.26 y 5.27 se llega a la ecuacion de recurrencia:

Zi(Di —1)

Zl+(p(Di—l) =0 (5:20)
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La solucion de la ecuacion 5.28 de manera iterativa conduce al valor ¢, y las demas
incognitas se obtienen directamente de las ecuaciones 5.25 y 5.26. La ecuacion 5.28
se soluciona por un método como falsa posicion o Newton. Las iteraciones comienzan
asumiendo un valor de ¢ y se alcanza suficiente precisién cuando |o*"" — ¢*|/¢* < 1e-5.

En el algoritmo, los valores z, x, y, K son vectores de las composiciones molares z, x e
y, y de los valores de D,.

Para cada ¢ encontrado después de la convergencia, un nuevo grupo de valores de x e
y se genera y es usado para calcular otro nuevo grupo de valores de D. Las iteraciones
en x e y se continuan hasta que no se note un cambio apreciable en iteraciones
sucesivas.
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—»| y £ =f(y TF) mediante algiin modelo como NRTL,

5.2.2.1 ALGORITMO PARA EL EQUILIBRIO LIiQUIDO - LiQUIDO

Informacién de entrada: F, z, Tf,
Parametros del modelo de actividad.

v

Hacer TF = TR = TE

v

Asumir estimados iniciales para xyy.

v

Calcular los coeficientes de actividad y~=f(x T)

UNIQUAC o UNIFAC modificado.
v

Calcular el coeficiente de distribucion
D, con la ecuacion 5.24.

v

Calcular ¢ iterativamente de la ecuacién 5.28 mediante
el método de Newton asumiendo un valor inicial de
¢ = 0.4, hasta convergencia: |¢*"" — ¢"|/¢* < 1e-5

v

Calcular y con la ecuacion 5.26, normalizar.

v

Calcular x con la ecuacién 5.25, normalizar.

v

Se cumple el criterio de convergencia: |[y? x -vF y|| < 1e-4

I I

No Si

v

Los valores de x e y son las fracciones
molares de las dos fases en equilibrio.
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5.2.3 ALGORITMO PARA EL EQUILIBRIO LIQUIDO - LIQUIDO REACTIVO

Para calcular el ELLR, se empleara el modelo de equilibrio descrito anteriormente. Un
sistema de ¢ componentes con r reacciones quimicas debe satisfacer las ecuaciones
5.2 a 5.5 donde las ecuaciones 5.4 y 5.5 se expresan de la forma:

vt =yt i=1,2,...,c (5.29)

Ka, =[](vx)" m=1,2,...r (5.30)

Este equilibrio al igual que el anterior se modela de forma similar a un flash de
separacion con reaccion quimica donde el volumen y la intensidad de agitacion son
Optimos.

Para empezar los célculos se asume un estimado inicial de x; para i =1,2,...,c-1; y; para
i = c, es decir y; ; y de la relacion Refinado-Alimento ¢ = R/F, x e y son vectores
columna de las composiciones molares en las fases refinado y extracto
respectivamente. R y F son los flujos molares de refinado y mezcla de alimentacion,
respectivamente. (Notese que ¢ es diferente del ¢ = E/F utilizado en equilibrio liquido -
liquido).

Después de calcular las funciones de recurrencia se redefinen los valores de las
variables x;, y. ¥y ¢. En este paso se utiliza un método como el de Newton-Raphson para
ecuaciones algebraicas acopladas [Rice, 1995] empleando diferencias finitas para
aproximar la derivada parcial.

En este trabajo se utiliza UNIQUAC y NRTL para el calculo de los coeficientes de
actividad y se trabaja con valores de la constante de equilibrio no dependiente de la
temperatura, con el fin de simplificar los calculos. Esto ultimo es valido si se asume que
el proceso de reaccion transcurre practicamente de manera isotérmica (AHxy~ 0).

Para visualizar el diagrama en composiciones transformadas es posible incluir las
ecuaciones del apéndice 1 en este algoritmo, o de forma mas simple emplear dichas
ecuaciones después de tener las fracciones molares resultante con el algoritmo
presentado.
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ALGORITMO PARA EL EQUILIBRIO LiQUIDO - LiQUIDO REACTIVO

Informacion de entrada:

Temperatura, Parametros del modelo de actividad

v : Vector columna de los coeficientes estequiométricos
z; : fracciones molares iniciales de las ¢ especies

F : flujo molar de mezcla inicial

Km: constante de equilibrio de reaccidon, m=1,....r

v

Xi
Ye
o =R/F.

Asumir un estimado inicial para:

i=1,2,...,c-1

|

la ecuacion:

Calcular las demas y; a partir de los balances de materia segun

L)+ (1-0) -2

i (1-9)

i=1..c-1

v

yiR=f(x T

Calcular los coeficientes de actividad

v =f(y; T).

'

Calcular las siguientes funciones que determinan un
vector columna de dimension (r+c) :

F(m) :lj[(yixi)]}w K, (T) m=1,...r 2)

F(l’l) = (Y n—r‘xn—r )1 - (Y n—r‘xn—r )H

n=r+1,.., c+r (3)

v

|F| es menor a la tolerancia establecida

v
No

A

v
Si

A4

Redefinir los valores de
Xi, Yc Y ¢

Los valores de x, y y ¢ representan la
solucién del equilibrio liquido - liquido reactivo.
Asegurarse que estén en el rango [0 1] para
que la solucién sea real.
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6. PRODUCCION DE ACETATO DE N-BUTILO POR REACCION DE
ESTERIFICACION

Los ésteres de peso molecular medio y bajo, generalmente son sintetizados en fase
liguida con catalizadores acidos homogéneos (Oleum, H,SO4, HCI, acido p-Toluen
Sulfénico, etc.) o heterogéneos (resinas de intercambio, zeolitas, etc.), a temperaturas
moderadas (40-120 °C) y presion atmosférica. Las aplicaciones del acetato de n-butilo
van desde fabricacion de colorantes, bases para lacas y disolventes de pinturas hasta
la industria de cosméticos, fragancias y alimentos [Orjuela, 2001].

El sistema sigue la reaccion:
Acido Acético (A) + Butanol (B) S Agua (C) + Acetato de Butilo (D)

Es débilmente exotérmica y para efectos de calculo no se tendra en cuenta la
transferencia de calor debida a ella.

CARACTERIZACION TERMODINAMICA DEL SISTEMA

El sistema Acido Acético — Butanol — Agua — Acetato de Butilo, es del tipo Il donde se
presenta miscibilidad parcial entre los pares Agua -Acetato de Butilo y Agua - Butanol.

Para el disefio del proceso por Reaccién Extractiva el modelo de actividad empleado
fue NRTL con los parametros obtenidos de ASPEN PLUS ® 11.1, presentados en la
tabla 2. La figura 22 representa el equilibrio liquido — liquido (ELL) y la figura 23 la
superficie de equilibrio de reaccién, ambos a una temperatura de 293.15 K. La
constante de equilibrio de la reaccion esta reportada en la referencia [Minotti, 1998]
como Kgq = 66.1 para una temperatura de 20 C. Se trabaja con este valor no
dependiente de la temperatura, con el fin de simplificar los calculos lo cual es valido si
se asume que el proceso de reaccion transcurre practicamente de manera isotérmica
(AHx,~ 0).

Tabla 2. Parametros de la ecuacion NRTL .

Componente i B D B B A A

Componente j D C C A D C
aij 204.2348] 168.1173 0 0 -1.9763 0
aji 90.5263] 147.1602 0 0 3.3293 0
bij -9291.7021| -8343.6055| 313.8322| -381.5959| 609.8886| 17.3333
bji -4983.1548| -5855.2847| -40.8184| 550.1623| -723.8881| 261.2017
eij -30.5804| -23.5386 0 0 0 0
eji -12.0592] -22.1771 0 0 0 0
alfa 0.2 0.2 0.3 0.3 0.3 0.3

T (K)

Tij=ais+bis/T+e;3*1log (T)
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Con el fin de ampliar el espectro de posibilidades de separaciéon que se usa en este
sistema, se realizo la caracterizacion de puntos fijos o singulares para destilacion y sus
temperaturas de ebullicion, lo cual se presenta en la tabla 3. Los azedtropos 1,2y 3
son heterogéneos.

Tabla 3. Caracterizacion de Puntos Fijos del Sistema [Loning , 2000. Cardona, 2001 ]
X : composicion molar.

Tipo de Punto | Temperatura(K) | Xacerico | XsutanoL | Xacua | XBuTILACETATO
Azedbtropo 1 363.81 0 0.0895 0.7064 0.2041
Azedbtropo 2 364.34 0 0 0.7234 0.2766
Azebtropo 3 366.11 0 0.2334 0.7666 0
Agua 373.15 0 0 1 0
Azedbtropo 4 389.3 0 0.7004 0 0.2996
A. Acético 390.92 1 0 0 0

n- Butanol 391.12 0 1 0 0
Azedbtropo 5 394 .45 0.46 0.2 0 0.34
Azedbtropo 6 395.84 0.4839 0.5161 0 0
n-Butilacetato | 399.32 0 0 0 1

ACETATO DE BUTILO

BUTANO

ACETICO

Figura 22. ELL. Sistema: Acido Acético - Butanol - Acetato de Butilo — Agua
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ACETATO DE BUTILO
]

ACETICO

Figura 23. EQUILIBRIO QUIMICO. Sistema: Acido Acético +Butanol S Acetato de Butilo +Agua

6.1 PROCESO SIMULTANEO: REACCION EXTRACTIVA

Para este proceso el butanol actua también como solvente para la extraccion: “Se
escoge el Butanol como solvente para este sistema, ya que es parcialmente miscible
con el agua y extrae facilmente el butilacetato de la fase acuosa”. Lo anterior ha sido
recomendado en referencias anteriores [Minotti, 1998].

La conjugacion de las figuras 22 y 23 (ELL y equilibrio quimico) se presenta como el
ELLR en la figura 24 donde el ELLR en coordenadas molares y la figura 25 en
composiciones transformadas con Acetato de Butilo como componente de referencia,
ambas a una temperatura de 293.15 K.
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BUTANOL

ACETATO DE BUTILO

» AGUA
BUTANOL

ACETICO

i Figura 24. Diagrama de ELLR.
Sistema: Acido Acético +Butanol S Acetato de Butilo +Agua

0.9

0.7+ 1
0.6 |
05 1
0.4 1
03 1
02+ |

0.1+ .

N S

-0.6 -0.4 -0.2 0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
AGUA

Figura 25. Diagrama de ELLR en composiciones transformadas.
Sistema: Acido Acético +Butanol 5 Acetato de Butilo +Agua
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El equilibrio quimico se representa por una superficie de tipo “silla” (ver figura 23). Cada
punto de composicidon en ella corresponde a una afinidad quimica igual a cero, es decir
la velocidad de reaccién es también cero.

En el caso del equilibrio quimico y de fases simultaneos representado en la figura 24,
los puntos extremos de las lineas de liga reactivas E-R indican las fases extracto y
refinado en que se divide una mezcla inicial cuya composicion esté en la region de dos
fases.

La figura 25 es la representacion del ELLR en composiciones transformadas, pero a
diferencia de la figura 20, no esta en coordenadas triangulares, sino en coordenadas
rectangulares. Esto debido a que los cuatro componentes que forman el sistema,
participan también en la reaccidn quimica y las composiciones transformadas toman
entonces valores negativos, sin embargo las composiciones molares son siempre
positivas.

El valor leido en el eje de las abscisas es la composicion transformada de agua Xp, el
de las ordenadas representa la composicion transformada de butanol Xg, la
composicion de acido aceético es Xa = 1-Xp-Xg. Estas son las tres composiciones
transformadas independientes y para conocer los valores de las composiciones molares
se emplea la ecuacion 3 derivada de la definicidon de composicion transformada (ver,
apéndice 1):

X =X,(1-070,V "'x,, )40,V 'x,,, i=l.c—r (6.1)
Que para el ejemplo tres se reduce a:

x, =X, +v/x, i=1,2,3 (6.2)

of
En la figura 25 la region delimitada es la region de dos fases, y las lineas son lineas de

liga reactivas que indican las fases resultantes después que una mezcla inicial (cuya
composicion este en la misma linea E-R) alcance el ELLR.
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6.2. VARIABLES DE DISENO

6.2.1 TEMPERATURA

Como se aprecia en las Figuras 5 a 7 el cambio en la temperatura afecta el area de
heterogeneidad. En sistemas con TCD superior, el aumento en la temperatura aumenta
la solubilidad mutua de los componentes reduciendo el area de inmiscibilidad. En
sistemas con TCD inferior se observa el mismo comportamiento, pero al disminuir la
temperatura, como es el caso del sistema n-Butanol — Agua.

Ademas de esto las pendientes de las lineas de interconexion también cambian con la
variacion de la temperatura, pero el efecto es muy dependiente de las caracteristicas
fisicoquimicas del sistema por lo que no se tiene una regla heuristica que describa
dicho cambio.

En la componente de reaccidon encontramos una dependencia de la velocidad
especifica de reaccion con la temperatura. Y desde el punto de vista del equilibrio una
dependencia directa de la constante de equilibrio y por ende de la conversién con la
temperatura para reacciones endotérmicas; y una relacion inversa para reacciones
exotérmicas.

En los sistemas de RE estas caracteristicas se conjugan para dar un efecto total sobre
el sistema.

6.2.2 PRESION

Los sistemas que son de nuestro interés, y en particular el de Acetato de Butilo, son
completamente liquidos, es decir que la presién externa es mayor que la presion de
vapor del sistema, como se trata de sistemas inmiscibles, la presion externa no afecta
significativamente la solubilidad de los liquidos y por consiguiente tampoco afecta el
equilibrio liquido - liquido. Es por esta razén que no se incluyen calculos de la presion.

6.2.3 RELACION DE ALIMENTACION (S/F)

El disolvente no solo influye sobre las propiedades fisicas e hidrodinamicas del sistema,
sino también en la transferencia de masa y en el equilibrio de fases [Bart, 2001].

La relacion flujo (molar) de solvente a flujo (molar) de Acido acético S/F influye en gran
medida en la composicion de las fases en equilibrio (extracto y refinado). Para el
proceso de obtencion de butilacetato la variable mas critica es la composicién de
Acetato de Butilo en el extracto (ver, figura 26), esto debido al comportamiento del
ELLR.
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Como se puede deducir de la figura 26 la mayor fraccidén de acetato de butilo se da para
una relacion S/F de 1. Este grado de separacion afecta también la conversion de
equilibrio, el efecto se visualiza en la figura 27. Para una temperatura de operacién de
20°C, el limite superior de el parametro S/F para este sistema de es 2, el limite inferior
es 0.48. Por encima y por debajo de estos valores, respectivamente, no se llega a la
region de dos fases del ELLR. Estos puntos limite se muestran también en la figura 28
(para visualizar el limite inferior se muestra un valor aproximado de 0.5).

Es posible tomar una relacion S/F que se salga de estos limites, pero en el equilibrio
(ELLR) se dara solo una fase con composicién correspondiente al equilibrio de reaccion
unicamente, por lo cual en estas condiciones no es posible la extraccion liquido-liquido.
Es necesario operar el Reactor Extractor en la region de dos fases para que se pueda
dar la separacion in situ.

. N
/N
04 2// \

YBA

0.3

0.2

SIF

Figura 26. Influencia de la Relacién de alimentaciéon (S/F) sobre
la fraccion de Butilacetato en el extracto (Yga).
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Figura 27. Efecto de la Relaciéon de alimentacion (S/F) sobre la conversion de equilibrio.
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Figura 28. Diagrama de ELLR en composiciones transformadas
Sistema: Acido Acético +Butanol S Acetato de Butilo +Agua



La maxima fraccion de Butilacetato en el extracto (Yga=0.6882) se da para una relacion
S/F de 1, es un valor alto comparado con el obtenido por el proceso convencional en la
etapa de reaccion (Yga=0.28), sin embargo esta por debajo de la especificacion
comercial de pureza del butilacetato (aprox. 98%), por lo cual para el proceso de
Reacciéon Extractiva seria necesaria la etapa de separacion. Debido a esto la variable a
optimizar pasa de ser la pureza (Yga obtenido en el reactor-extractor) a ser la
conversion. La maxima conversion alcanzada (0.9154) se da para una relaciéon S/F de
0.6, pero como el solvente (Butanol) también es un reactivo, es necesario que esté en
exceso. El valor S/F mayor a 1 que representa mayor conversion es 1.4 (conversion:
0.91) y se escoge como parametro de operacién del proceso de Reaccidon Extractiva.

6.2.4 AGITACION

La agitacion incide en gran medida en la transferencia de masa, por lo que esta
repercute tanto en el avance de la reaccién como en el desarrollo de las dos fases
liquidas. El analisis de esta variable debe hacerse de forma experimental, por lo que
mas adelante se presentan los experimentos basicos para determinar la influencia de
esta variable sobre la conversién alcanzada.

Variables como tiempo de residencia, parametros de dispersion o de dimensionamiento

del equipo, deben ser analizados con modelos y experimentos que contemplen la
transferencia de masa, que no fueron objetivos especificos de este trabajo.
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6.3. ESQUEMA TECNOLOGICO DEL PROCESO DE OBTENCION DE
ACETATO DE BUTILO

Tomando el flujo de alimentacién total al reactor-extractor como 150 Ibmol/h (para
establecer la misma base de calculo que se tiene en el proceso convencional) y la
relacion de alimentacion Butanol - Acido Acético igual a 1.4, se tiene (ver, figura 29):

Figura 29. Reactor Extractor de una etapa

Los calculos para un sistema de una sola etapa, fueron realizados segun el algoritmo
de ELLR planteado anteriormente y los resultados se presentan en la tabla 3a (x es
composicion molar). Este calculo es basico y atiende a dos suposiciones fundamentales
de un modelo de equilibrio: Velocidad de agitacion y volumen de proceso optimos para
las componentes de reaccidon y separacion. Es decir que este sistema se asemeja a un
flash de separacion con reaccién quimica y tiene caracteristicas muy semejantes al
flash que para destilacion reactiva origina el concepto de lineas de destilacion reactivas
[Cardona, 2002].

La conversion total alcanzada con este proceso llegando al ELLR es de 0.91 un 10.6 %
mayor a la conversion de equilibrio quimico (0.823) y un 60% mayor a la conversion
alcanzada en el reactor PBR del proceso convencional (0.57).

Tabla 3a. Reaccién Extractiva. Una etapa

Corriente 1 2 3 4
Temperatura (C) 20 20 20 20
Flujo (Ibmol/h) 62.55 [ 87.45(114.285| 35.715
X ACETICO 1 0 0.0441 | 0.0165
X BUTANOL 0 1 0.2632 | 0.012
X AcuA 0 0 0.1955 | 0.9702
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7. TRAYECTORIA DE LOS PROCESOS REACCION EXTRACCION

7.1 TRAYECTORIA BASADA EN EL EQUILIBRIO LiQUIDO-LIQUIDO REACTIVO

En el intento de explicar el fendmeno simultaneo de la Reaccion Extractiva, a partir de
sus componentes individuales, se traza una trayectoria hipotética del proceso desde el
punto de vista estatico segun la cual, para una mezcla inicial zr se da primero la
reaccion hasta alcanzar el equilibrio (ver, figura 30 ), luego, la corriente resultante (2) se
separa en las fases extracto y refinado (3 y 4), ambas fases contienen los reactivos y
aun poseen fuerza guia para la reaccién, después de la cual las corrientes efluentes (5
y 6) de los reactores se mezclan, agitandose hasta llegar al equilibrio (7), y se deja en
reposo para que se separe en las fases conjugadas (8 y 9) y asi sucesivamente hasta
llegar a mezclas que no tengan fuerza motriz para continuar la reaccion.

Se analizaron, por métodos de simulacién, las corrientes 7, 12 y 17 correspondientes a
la figura 30 y se encontré que no tienen fuerza motriz para continuar la reaccion, por lo
cual se asegura que en estos puntos la separacion de fases es la operacién dominante.

La trayectoria explica una de las lineas de liga reactivas que componen el diagrama de
fase con reaccién quimica, es decir una etapa ideal de un Reactor Extractivo Multietapa
(REME). La connotacion ideal se refiere a que las corrientes de salida (dos fases
liquidas) se encuentran en equilibrio quimico y de fases simultaneo.

Figura 30. Descripcion esquematica de la trayectoria

La trayectoria se ilustra en el proceso de esterificacion del acido acético a acetato de
butilo, partiendo de la representacion del Equilibrio Liquido-Liquido Reactivo (ver, figura
24). El sistema presenta inmiscibilidad parcial entre Acetato de Butilo — Agua y Agua —
Butanol y sigue la reaccion:

Acido Acético (A) + Butanol (B) S Agua (C) + Acetato de Butilo (D)

Partiendo de una mezcla Acido Acético — Butanol (ver figura 30), con concentracion
molar 0.4 y 0.6 respectivamente (1), en un proceso isotérmico a T= 293.15 K, se llega
al punto 2 de equilibrio de reaccién, la cual se separa en extracto y refinado (3 y 4) el
extracto en 3 reacciona hasta alcanzar el equilibrio en 5, de manera analoga, el refinado
4,alcanza el punto 6. Las corrientes 5y 6 se mezclan para dar 7. El proceso continua
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hasta dar finalmente el extracto (18) y el refinado (19), y una conversion global de
0.905. Las composiciones de la trayectoria se reportan en la tabla 4 y las
composiciones de extracto E y refinado R conforman las trayectorias de la figura 31.
Mediante esta trayectoria se llega practicamente a los mismos resultados (con un
margen de error de 0.0016) obtenidos con el algoritmo del equilibrio liquido - liquido
reactivo presentado.

Es importante anotar que el proceso representado en la figura 30, es una buena
aproximacion a una torre de extraccion reactiva con flujos en paralelo. Esto es
fundamental desde el punto de vista conceptual para no contradecir la naturaleza
simultdnea del proceso, es decir, la reaccidon y la separacion se dan en un mismo
aparato.

Mediante esta trayectoria supuesta se puede explicar la SINERGIA que acompafia el
proceso simultaneo Reaccién Extraccion, diciendo que la operacién de extraccion
provee la fuerza guia para la reaccion y esta a su vez provee la fuerza guia para la
separacion, ya que ambas componentes desplazan la mezcla fuera de los limites que
impone tanto el equilibrio de reaccion como el equilibrio de fases.

Tabla 4. Composiciones molares (x) y flujos de la trayectoria basada en el Equilibrio Liquido -
Liquido Reactivo seguin Figura 30

Corriente | 1 2 3 4 5 6 7 8 9 |10 (11|12 |13 |14 |15 | 16 | 17 18 19

Flujo kmolh| 1.00{1.00(0.87]0.13|1.00(1.00|1.00|0.83{0.17|1.00|1.00{1.00|0.81|0.19(1.00|1.00| 1.00 | 0.81 | 0.19

XA 0.40|0.06(0.07|0.02]0.05|0.02(0.05(0.05|0.02|0.05|0.02{0.04|0.05|0.02|0.04 (0.02( 0.04 | 0.04 | 0.02

X8 0.60|0.26(0.30|0.01]0.28|0.01(0.25(0.30|0.01|0.29(0.01{0.24]0.29|0.01|0.29(0.01( 0.24 | 0.29 | 0.01

Xc 0 [0.34(0.24]0.96|0.26|0.96(0.35(0.23|0.97|0.23|0.97(0.36|0.22|0.97|0.22(0.97( 0.36 | 0.22 | 0.97

Xd 0 |0.34|0.39| 0 |0.40|0.01(0.35|0.43| O |0.43| O |0.36(0.44| O |0.45| 0 | 0.36 | 0.45

Conversion| 0 |0.84 0.8710.95(0.88 0.89]0.96(0.90 0.8910.96|0.905

ACETATO DE BUTILO

p ‘r'

ACETICO

Figura 31. Trayectoria basada en Equilibrio Liquido - Liquido Reactivo
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7.2 TRAYECTORIA 2: BASADA SOLO EN EL ALCANCE DEL EQUILIBRIO
LIQUIDO- LIQUIDO

Dada la posibilidad de que el equilibrio quimico no pueda alcanzarse en todas las
etapas del proceso, se plantea otra trayectoria en la cual se restringe la conversién
alcanzada en los reactores. Esta trayectoria a diferencia de la anterior, no explica una
etapa del proceso, ya que por no alcanzar el equilibrio quimico no satisface las
caracteristicas de etapa ideal (modelo de equilibrio).

El proceso se simulé en ASPEN PLUS como una serie de reactores estequiométricos y
decantadores en paralelo (ver, figura 32). Para una relacién inicial acido acético —
butanol con concentracién molar 0.4 y 0.6 respectivamente, la conversion minima con
la que se llega a la region de equilibrio liquido-liquido es de 0.73 y la conversion
alcanzada en el ELLR es de 0.9088, por esto la conversion especificada en los
reactores debe estar en este rango de tal forma que la componente de equilibrio liquido-
liquido esté presente. Para esta simulacion se especifica un valor de conversiéon global
de 0.9088, que corresponde a un avance total de 0.3635 Kmol/h, el cual se divide
igualmente para cada uno de los reactores de la cascada. Los valores de las
composiciones Yy los flujos se presentan en la tabla 5.

Las trayectorias presentadas en la figura 33 son la representacion de las composiciones
de extractos, refinados y de las corrientes de salida de los reactores.

ACIDO ACETICO

Figura 32. Descripcidon esquematica de la trayectoria basada en el alcance del equilibrio liquido-
liquido

Tabla 5. Composiciones y flujos de la trayectoria basada en el alcance
del equilibrio liquido-liquido segun figura 32

Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 | 11 12 13 14
Flujo Kmol/h [ 0.4 | 0.6 1 1 0 1 1 0 1 1 0 1 0.80 | 0.20
XA 1 0 /0311031 0]022 (0222|0013 013 | 0 [0.04 | 0.04]0.01

XB 0 1 051051 [0]]042|042 | 0]033)033]| 0 |0.24]|0.29 | 0.01

Xc 0 0 /0090090 |018[018 |0 [027 | 027 ) 0 [036|0.21 | 0.97

XD 0 0 /009|009 |0|018[018| 0| 027|027 ) 0 [0.36 | 0.45 ] 0.00

La conversion alcanzada en la tercer etapa es de 0.681, por eso hasta ese punto no se
ha dado ELL y por lo tanto el efluente de los decantadores esta conformado solo por
una fase. Para la cuarta etapa se alcanza la conversion de ELLR y los flujos de Extracto
(13) y Refinado (14) concuerdan con los obtenidos segun la trayectoria 1.
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Figura 33. Trayectoria basada en el alcance del Equilibrio Liquido-Liquido

7.3 TRAYECTORIA TENTATIVA CUALITATIVA DEL PROCESO

En un reactor convencional la conversién de equilibrio para la mezcla inicial Acido
Acético — Butanol con composiciones molares 0.4 — 0.6 respectivamente, es de 0.84.
Como se menciono anteriormente, las trayectorias 1 y 2 llegan a valores casi idénticos
que el algoritmo riguroso para el calculo de dicho equilibrio, con el cual se obtiene una
conversion global de 0.9088.

La forma de la trayectoria de extracto basada en el equilibrio liquido-liquido (trayectoria
2) en los puntos intermedios, difiere de la trayectoria 1 (ver figura 34), debido a que la
conversion en los reactores de la trayectoria 2 es limitada a un valor menor que la
conversion especificada en la trayectoria 1 (conversion de equilibrio quimico). Sin
embargo la tendencia de la trayectoria y su punto final coinciden para ambos enfoques,
a partir de lo cual se puede generar una trayectoria tentativa cualitativa para los
procesos de Reaccion Extraccion.

Para el tipo de sistemas en los cuales una de las fases (en este caso especifico el
refinado, figuras 24 y 25) generadas por el ELLR esta concentrada en un pequefno
espacio del simplex concentracional se concluye que la trayectoria que interesa es la de
la otra fase porque el amplio rango en el que puede encontrarse el punto final de la
trayectoria, determinara el efecto de la realizacion simultanea de los dos procesos y
ademas da posibilidades de manipular variables como relacién de alimentacion para
optimizar el proceso. Esta trayectoria cualitativa empezara en el punto de mezcla
alimentada al reactor-extractor (segun la relaciéon S/F), continuara hacia el equilibrio de
reaccion que corresponde a la mezcla inicial y luego hacia la fase referida (ver figura
35).
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La trayectoria para la fase, que en este caso corresponde al refinado, parte de la
mezcla inicial y continia hacia refinado (ver figura 35). En el caso especifico de la
produccion de Acetato de Butilo, la trayectoria de refinado indica que el agua es un
componente facilmente separable. En caso un caso analogo en el que el producto
principal tenga este comportamiento (el del agua) la separacién seria muy facil y se
obtendria un producto con alta pureza, sin embargo hay que considerar la trayectoria de
la segunda fase porque las dos son las que definen la conversion extra que logro con el
proceso simultaneo por encima de la conversion del proceso convencional.

Generar la trayectoria tentativa de manera cualitativa tiene los mismos inconvenientes
que el método general de analisis de procesos y requiere informacién acerca de la
tendencia del ELL. Para procesos donde la interaccion entre el equilibrio quimico y el
ELL tienen el comportamiento del sistema de produccion de Acetato de Butilo, la
trayectoria determinante es la del Extracto y va desde la mezcla inicial hasta el equilibrio
de reaccion y luego hacia el Acetato de Butilo (Extracto).

ACETATO DE BUTILO

BUTANOL

ACETICO

Figura 34. Comparacion de las trayectorias

o] Conversion de equilibrio alcanzada en un reactor convencional.

Composiciones de Extractos y Refinados calculadas mediante la
Trayectoria 1 basada en Equilibrio Liquido-Liquido Reactivo.
* Composiciones de las corrientes Extracto y Refinado resultantes de un
reactor extractor IDEAL (una etapa) calculadas mediante el algoritmo
del Equilibrio Liquido - Liquido Reactivo

---x--- Composiciones de Extractos calculadas mediante la Trayectoria 2
basada en Equilibrio Liquido - Liquido
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7.4 INCREMENTO EN LA CONVERSION

ACETATO DE BUTILO

o BGLLR,

A ACETICO

Figura 35 . Trayectorias Tentativas Cualitativas e Incremento en la conversion
para el proceso de producciéon de Acetato de Butilo por Reaccion Extractiva

Trayectorias tentativas cualitativas
xf: mezcla inicial  x*: mezcla pseudo inicial
0% go= 0.8233 =0.9097

X Re

Mezcla inicial se define [Pisarenko, 2001] como una mezcla virtual de todas las
corrientes que se alimentan al Reactor-Extractor.

Mezcla pseudo inicial corresponde a la mezcla virtual de las corrientes de salida del
Reactor-Extractor y proporciona la conversién global alcanzada por el proceso.

En la figura 35 se muestra el incremento del 10.5% en la conversion alcanzada en el

proceso de Reaccion Extractiva sobre la conversion de equilibrio correspondiente a la
mezcla inicial.
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8. COMPARACION DEL POTENCIAL DE GENERACION DE IMPACTO AMBIENTAL
PARA LA PRODUCCION DE ACETATO DE BUTILO

El potencial de impacto ambiental de una cantidad dada de materia o energia se define
como el efecto que esta tendria sobre el ambiente si ellos fueran a ser emitidos por el
proceso. El algoritmo WAR (Waste Reduction Algorithm) es una herramienta utilizada
para definir la compatibilidad ambiental un proceso. Este algoritmo esta disponible
como programa de propiedad de la EPA (Environmental Pollution Agency. USA) y esta
en proceso de evaluacion y correcciones por parte del Grupo de Investigacion en
Destilacion Reactiva.

Este algoritmo tiene ciertas categorias de impacto ambiental que se miden en unidades
de potencial de impacto ambiental por hora (PEI/h). La definicion de cada una de las
categorias y el manejo del algoritmo se exponen en la referencia [Marulanda, 2002].

8 .1 PROCESO CONVENCIONAL

Con el objetivo de analizar el estudio integral de conveniencia del proceso por Reaccién
Extractiva, se tomara como base de comparacion el proceso convencional expuesto en
la referencia [Marulanda, 2002]. En el se presenta la simulacidon del proceso
convencional de produccion de acetato de n-butilo por esterificacion.

Se emplea un reactor PBR empacado con resina polimérica Amberlyst 15 de Rohm and
Hass, adiabatico con un rango de temperatura de operacion de 363 a 383 K,
temperatura inferior a la de desactivacion del catalizador (393.15 K). La conversion
alcanzada en el reactor es de 0.5715. Las especificaciones del reactor y del catalizador
se presentan en la tabla 6.

La separacion de la mezcla resultante (150 Ibmol/h), se practica por medio de
destilacidon convencional en cuatro torres, la primera tiene como producto de fondos una
mezcla Acido acético-Butanol-Butilacetato (0.346-0.327-0.326 composicién molar) y de
cima el azedtropo heterogéneo Butanol — Butilacetato — Agua. Con esta configuracion el
flujo de fondos es de 91.01 Ibmol/h, conteniendo aproximadamente 29.7 Ibmol/h de
Butilacetato, por lo cual la recuperacion de este es indispensable. Para evitar tratar esta
mezcla que es demasiado compleja, se opta por incrementar el flujo de destilado, para
lo cual se incrementa la concentracion de agua ingresando un flujo de 105.3 Ibmol/h,
pero esto incrementa la cantidad de agua residual y por ende el potencial de impacto
ambiental generado. De esta forma la corriente de fondos obtenida esta exenta de agua
y butilacetato.
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Tabla 6. Especificaciones del Reactor y Catalizador

ESPECIFICACIONES REACTOR PBR

Longitud 1m
Profundidad del lecho 0.8 m
Diametro interno de tubo 1.4 pulg.
Numero de Tubos 15
Pérdida de presiéon 0.8737 atm
Presién de alimentacion 2 atm
Flujo de alimentacién 150 Ibmol/h
Relacién de alimentacion
Butanol / Acido acético 1.0408 molar
Temperatura de alimentacion 363 K
Temperatura de productos 383 K

ESPECIFICACIONES DEL CATALIZADOR AMBERLYST 15
Diametro de particula del catalizador 1.2 mm
Densidad Aparente 770 g/l
Concentracion de sitios acidos 49meq/g

El producto de cima obtenido en la primera torre sigue siendo el azeétropo homogéneo
cual se separa por decantacién en dos fases: Refinado con una composicién molar de
agua de 0.995 y Extracto con composiciones molares de Butanol, Butilacetato y Agua
de 0.22, 0.55, 0.23 respectivamente. Este se lleva a una segunda torre de destilacién
donde el producto de fondos es Butilacetato en concentracion molar de 0.983 y el resto
butanol. El destilado esta compuesto por Butanol y Agua y trazas de Butilacetato y
Acido acético. Este se separa por medio de dos torres de agotamiento y un decantador
ya que la mezcla es parcialmente miscible. Sin embargo, como en el esquema
tecnoldgico de la Reaccidn Extractiva no se toma en cuenta la separacion del sistema
butanol-agua, para facilitar las comparaciones, solo se tomara el esquema de
separacion convencional como las dos primeras torres ya descritas (ver, figura 36).

Tabla 7. Especificaciones de las columnas de destilaciéon del proceso convencional

Columna de destilacién N° 1 N° 2
Numero de etapas 50 60
Etapa de alimentacion 30 46
Etapa de alimentacién de agua 10 -
Relacion de Reflujo 3 4.5
Consumo energético del condensador (Btu/h) [-13.050.000 | -3.957.000
Consumo energético del rehervidor (Btu/h) 11.730.000 | 4.354.000
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Tabla 8. Reporte de Flujos para el esquema de la Figura 36.

Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Temperatura (°C) | 15| 15|109.85| 30| 117.67| 62.04 15 15 15[ 125.09] 17.16
Flujo (Lbmol/h) 150 150 150|105.3| 48.41| 206.90| 206.90| 76.15| 130.75| 41.15 35
XACETICO 0.49( 0.49 0.21 0 0.65 4e-5 4e-5| 8.7e-5 1e-5 0| 1.89e-4
XBuTANOL 0.51/0.51| 0.23 0 0.35 0.085| 0.085| 0.22|0.00029| 0.017| 0.4677
XAGUA 0 0| 0.28 1 0| 0.712| 0.712| 0.23] 0.995 0 0.489
XBUTILACETATO 0 0| 0.28 0 0| 0.203| 0.203| 0.55| 0.0039| 0.983] 0.043
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Figura 36. Esquema Tecnolégico Proceso Convencional

CONSUMO ENERGETICO DEL PROCESO

Para evaluar la generacién de potencial de impacto ambiental de este proceso, se
recomienda trabajar con el consumo energético y no con las corrientes residuales del
proceso, y realizar el calculo de consumo de energia basandose en el requerimiento
energético de los rehervidores de las columnas de destilacion.

Consumo energetico=16.084.000 Bru/h = 16969.52 MJ/h
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8.2 REACCION EXTRACTIVA

Para comparar el proceso mediante Reaccion Extractiva en un nivel similar al proceso
convencional, es decir incluyendo la recuperacion se productos, se simulo el proceso en
ASPEN PLUS 11.1 con un reactor de Gibbs que lleva las mezcla de reaccion a
equilibrio quimico y de fases simultaneo (Temperatura de operacion 20 C). Luego se
lleva el refinado a una torre de destilacion (1) donde gracias a la alta conversion
alcanzada en el Reactor Extractor se trabaja en una regién de destilacion que en
condiciones «~/~ permite obtener Acetato de Butilo en alta concentracién como producto
de fondo. El destilado se alimenta a una segunda torre donde se recupera por fondos el
butanol para recircular al reactor y el producto de cima se lleva a un decantador
(condiciones de operacion: 1 bar, 20 C) donde se generan dos fases: el refinado que
€s en su mayoria agua y el extracto que constituye una corriente de subproducto con
una fraccion de Acetato de Butilo de aproximadamente 0.6 (ver, figura 37).

Figura 37. Esquema Tecnolégico Proceso por Reaccién Extractiva

Tabla 9. Reporte de flujos para el esquema de la Figura 37

Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Temperatura (°C) 20 20 20| 96,9| 124,5| 852 1155 20 20
Flujo (Lbmol/h) 150[{115,99| 34,01/71,91| 44,07 33,08 38,83 11,55 21,53
XACETICO 0,417 0,05 0,019 0| 0,132 0 0 0 0
XBUTANOL 0,583| 0,267| 0,012 0,43 0f 0,095 0,716| 0,251 0,011
XAGUA 0 0,2| 0,968/0,322 0 0,7 0| 0,163] 0,988
XBUTILACETATO 0 0,483 0,001|0,248| 0,867 0,205 0,284| 0,585 0,001
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Tabla10. Especificaciones de las columnas de destilacion en el proceso de

Reaccion Extractiva

Columna de destilacién N° 1 N° 2
Numero de etapas 72 25
Etapa de alimentacion 25 5
Relacion de Reflujo 2.7 2
Consumo energético del condensador (MJ/h) -4556.5 -1707.7
Consumo energético del rehervidor (MJ/h) 5596.38 1676.9

El consumo energético del proceso es de: 7273.28 MJ/h

8.3 RESULTADOS DE POTENCIAL DE IMPACTO AMBIENTAL

La velocidad total de impacto ambiental se muestra en la figura 38, los calculos incluyen
el impacto de la generacion de energia pero no el de las corrientes de producto porque
el efecto que generaria el acetato de butilo seria muy alto considerando su naturaleza
quimica.

Sin embargo el PEIl/h para ambos procesos sigue siendo muy alto: 1350 para el
proceso convencional y 1640 para el proceso por Extraccion Reactiva. El alto valor del
PCOP potencial de oxidacién fotoquimica se debe a la salida de Acetato de Butilo en
las corrientes de residuo y a que este componente tiene un PCOP alto (PEI por Kg de
Acetato es de 6).

Los otros indices que presentan un alto PElI son HTPI que se refiere al potencial de
toxicidad humana por ingestion y TTP potencial de toxicidad terrestre esto también se
explica por la naturaleza de los componentes del sistema y porque como se trata de
una simulacion aproximada no se presentan corrientes de reciclo para los reactivos
remanentes. En algunas corrientes, por lo cual se tomaron como corrientes de desecho
y causan un gran incremento en el potencial de impacto ambiental.
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9. COMPROBACION EXPERIMENTAL

Con el fin de corroborar los resultados obtenidos mediante el modelo riguroso (ELLR)
se plante6 una serie de experimentos, los cuales tenian una fase inicial que llamamos
PRE-experimentacién y tenia como objetivo la definicion de condiciones de operacion
como agitacion, volumen de reaccion, etc., las demas condiciones como temperatura y
relacion de alimentacion estaba preestablecidas segun las variables de disefio
especificadas. En la segunda fase experimental se llevd a cabo el proceso en continuo
en un reactor CSTR.

9.1 PRE-EXPERIMENTACION

9.1.1 MATERIALES

Acido acético glacial (pureza 99.9%).

Alcohol Butilico grado técnico (pureza 99%).

Catalizador: Resina de Intercambio Iénico fuertemente acida (ver especificaciones en la
tabla 11).

Tabla 11. Especificaciones de la resina de intercambio catiénica

ESPECIFICACIONES DEL CATALIZADOR

Forma de las particulas Esférica
Densidad masiva en Himedo 750-850 g/l
Contenido de humedad 64-70 % p/p
Temperatura de operacion maxima 120-150 C
Intervalo de pH de operacién 0-14
Capacidad de intercambio

Base Seca 5.0-5.5 meq /g

Base Humeda 1.2-1.6 meq /ml
Densidad de la particula 1.28 g/ml

9.1.2 METODOS DE ANALISIS CUANTITATIVO

La determinaciéon cuantitativa de los compuestos del sistema se practico por
Cromatografia de Gas en un cromatografo Perkin EImer (Auto System XL). Las demas
especificaciones del instrumento y las condiciones de operacién se dan en el apéndice
3.
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La calibracion se realizé con reactivos de grado analitico:

Acido acético glacial (99.9%)
Alcohol Butilico (99.9%)
Acetato de Butilo (99.5%)

No se incluy6 agua en las calibraciones porque el detector (FID) no es sensible al agua.

Los componentes se diluyeron a razon de 1/5 (ml) en alcohol etilico (92% v/v) producido
en el laboratorio de procesos de la Universidad Nacional Sede Manizales. Los picos
que aparecen al lado izquierdo del pico del etanol, a ambos lados del acetato de butilo
son componentes y al lado derecho del de butanol representan otros componentes del
alcohol etilico que no se identificaron y que aparentemente, debido a que presentaron
areas constantes en las diversas corridas, no afectaban la cuantificacion de los
componentes principales.

Las curvas de calibracion, regresiones y cromatogramas de las muestras
experimentales se presentan en el apéndice 3.

9.1.3 METODOLOGIA

9.1.3.1 REGENERACION DEL CATALIZADOR

El catalizador empleado es una resina catiénica fuertemente acida del tipo poliestireno
sulfonado, que viene en la forma sodio, por lo cual hay que activarla o regenerarla, para
lo cual se llevo a cabo el siguiente procedimiento:

1. Preparacion de una solucién al 10% en peso de Acido Clorhidrico.

2. Medicion del pH de la solucion

3. Adicion 590 ml de la solucién a 130 g. de resina y agitacion (agitador magnético)
durante 4 horas, medicién del pH.

4. Se filtr6 la mezcla depositando el solido en un beaker, se adicionaron 100 ml de
solucion acida y se agité por 10 minutos. Medicion del pH.

5. Si el pH no ha cambiado se considera que la resina esta bien regenerada, de lo
contrario se debe continuar con la agitacién hasta un valor constante de pH.
Para este caso el valor del pH del paso 4 se mantuvo en un valor constante.

6. Se filtré de nuevo, disponiendo la resina en un recipiente con agua desionizada
mientras se sometio a la reaccion.
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9.1.3.2 DETERMINACION DE LA CAPACIDAD DE INTERCAMBIO DE LA RESINA

Para realizar esta determinacién se sigui6 el procedimiento:

1. Se estandarizé una solucion de NaOH (0.1 N aprox.) con Ftalato acido de
Potasio. La normalidad de la solucion fue 0.10388 N.

2. Adicion de 25 ml de solucion de NaCl (200 g/l) a 0.505 g. de resina activada
humeda, y se sometid a agitacion por 30 minutos.

3. Se filtré la mezcla y se tomaron tres muestras del liquido de 5 ml cada una, las
cuales se titularon con la solucion de NaOH. En promedio el volumen gastado de
NaOH fue de 1.6 ml.

4. La normalidad de la mezcla es:

(Volumen X Normalidad)

_ NaOH
-, -
e Volumen

mezcla

1.6 mlx 0.10388 N
mezcla = ( ) _ 0.03324 N =33.24 24
5 ml L

5. La concentracion de sitios acidos en la resina en base hUumeda es:

33.24 meq/Lx 0.025 L _1.645med

0.505 g g

La densidad masiva en humedo promedio es de 0.8 g/ml (ver, tabla11):

1.645 245088 = 1316 24
g ml ml

Lo cual cumple con las especificaciones de la resina de una capacidad de intercambio
en base humeda entre 1.2y 1.6 meg/ml.

9.1.4 PRUEBAS DE REACCION

Las condiciones de reaccidn preestablecidas en los capitulos anteriores son:
e Temperatura: 20 C

e Concentracion de catalizador: Se tomo6 como base la reportada por Minotti (1992)
de 4.55 % (peso catalizador/ peso de mezcla reactiva) de Acido sulfurico.
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g.cat. 1 mol 24 _9978x10+ %4
g.mezcla 98.08 g  mol g. mezcla

[H,S0,]=0.0455

Para la resina que empleamos esto equivale a emplear un peso de resina
humeda de:

0.078x10°— 9 _x__ 18 _gs64 8
g. mezcla 1.645x10” eq g. mezcla

Este valor es tan alto porque se quiere garantizar que se alcance el equilibrio
quimico en un tiempo relativamente corto.

e Relacién molar Butanol - Acido Acético: 1.5. Es la relacién empleada en la
elaboracién de las trayectorias tentativas del proceso.

Con el fin de establecer la conversion limite de la reaccidn a las condiciones propuestas
se empezo la PRE-experimentacién con una masa de mezcla de aproximadamente 70
g, en un erlenmeyer de 250 ml con tapa de corcho y para proporcionar la agitacion y el
control de temperatura se empleé un bafio termostatado con agitacion axial. La maxima
velocidad de agitacion de este bafio es de 100 ciclos/ minuto, que resulté muy baja para
la gran cantidad de catalizador en el sistema, por lo que se tuvo que cambiar a una
placa de agitacion magnética con calefaccion que proporciona mayores velocidades de
agitacion pero no tiene control de temperatura.

El primer ensayo se practicé a temperatura ambiente aprox. 20 C con agitacion y tiempo
de reaccidén de 20 minutos (Muestra M1, tabla 12).No se percibi6é la existencia de dos
fases liquidas y la conversidn alcanzada segun los ensayos de cromatografia era baja
con relacién a la de equilibrio tedrica (0.8397 calculada segun el algoritmo de Equilibrio
de Reaccion).

Debido a esto se aumento la temperatura de reaccién a 40 C (+ 5) y el tiempo a 35
minutos (Muestra M2). Al erlenmeyer se le puso un tapon de algodén y un termémetro
de mercurio a través de este para verificar la temperatura. Tampoco se vieron dos fases
liquidas al final del experimento por lo que se volvid a aumentar la temperatura a 60 -
80 C (Muestra M3), con lo cual tampoco se presento inmiscibilidad de fases. El rango
de temperatura es tan amplio porque es muy dificil controlar la temperatura de la placa
de agitacion y por lo tanto del sistema.

Se planted la posibilidad de que el catalizador no fuera el adecuado y se decidid
emplear Acido Sulfarico con concentracién aprox. de 1 ml /80 g de mezcla
reaccionante. La reaccion se llevo a cabo a una temperatura de 40-50 C con agitacion
durante 30 minutos. Luego se llevo la mezcla a ebullicién (95 C, Muestra M4) para
destilar con el fin de no contaminar la columna del cromatografo, se detuvo la
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destilacién al cabo de 15 min (después de alcanzar los 95 C) porque en el sistema
abierto en que se estaba destilando se podia perder mucha cantidad de los
componentes volatiles del sistema. Ademas porque la concentracion de acido sulfurico
de las mezclas a analizar no era muy alta debido a que estaban diluidas en etanol. La
densidad se determiné pesando 1 ml de solucién por duplicado.

Por ultimo se hizo una segunda prueba con Acido Sulfarico como catalizador (1 ml / 140
g. de mezcla) a 85 - 95 C con agitacion durante 30 minutos (Muestra M5).

No se notd la existencia de dos fases en ningun experimento. El reporte de resultados
se da en la tabla 12.

A pesar de que las regresiones de las curvas de calibracion del cromatégrafo no son
muy buenas y de que para el Butanol se haya escogido un ajuste punto a punto la
concordancia entre la conversion calculada para el acido acético y para el butanol es
alta, pero la cantidad de Butilacetato en las muestras no es acorde con la conversion de
los reactivos. Con los cromatogramas podemos darnos cuenta de que no hay aparicion
de otros componentes diferentes a los ya identificados en el sistema reactivo y los del
alcohol etilico (disolvente), por lo cual se asume que el butilacetato faltante se evaporo
durante los experimentos y la manipulacion de las mezclas de analisis.

Por lo anterior, los calculos del agua presente en el sistema se haran con base a la
conversion calculada para el acido acético que fue el que presentd mayor coeficiente
de correlacién en la calibracion.

A partir de los resultados se concluye que el aumento en la temperatura genera un

aumento en la conversion alcanzada aunque para reacciones exotérmicas el aumentar
la temperatura provoque una disminucion de la conversion de equilibrio.
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Tabla 12. Resultados obtenidos experimentalmente

Muestra M1 M2 M3 M4 M5
Temperatura (C) 20 35-45 60-80 |40-50| 95 85-95
Tiempo reaccioén
(min.) 20 35 35 30 | 15 30
Peso inicial de reactivo
A Acético 24,15 24,15 24,15 25,315 48,003
Butanol 45,36 45,36 45,36 53,203 89,226
Catalizador 38,41 38,41 38,41 AS AS
Moles Iniciales
A. Acético 0,402 0,402 0,402 0,421 0,799
Butanol 0,604 0,604 0,604 0,709 1,189
Concentracién de la muestra diluida g/L
A. Acético 24,8734 | 23,1089 20,4117 10,2072 17,5788
Butanol 77,7163 72,3621 68,7469 60,8222 60,624
Butilacetato 40,45 42,7337 47,9507 55,2509 56,0504
Concentracion de la muestra g/L
A. Acético 124,367 115,545 102,059 51,036 87,894
Butanol 388,582 361,811 343,735 304,111 303,120
Butilacetato 202,250 | 213,669 239,754 276,255 280,252
Moles finales
A. Acético 0,164 0,152 0,134 0,077 0,233
Butanol 0,414 0,386 0,366 0,373 0,650
Butilacetato 0,138 0,145 0,163 0,216 0,384
Agua 0.238 0.250 0.268 0.344 0.566
Densidad muestra g/ml
| 0,8799 | 08799 | 08799 | 08637 | 08633
Conversion de A. Acético
| 0593 | 0622 | o666 | 0817 | 07709

9.1.5 DETERMINACION DE LA INFLUENCIA DEL REGIMEN DE AGITACION

Para determinar si hay influencia de la agitacion sobre la conversion alcanzada se
realizaron 3 experimentos con temperatura de 40 C por 40 minutos con nivel de
agitacion diferente. Se tomaron muestras en el nivel del liquido en el erlemeyer y de la
parte inferior para determinar si habia una diferencia en las concentraciones que
pudiera comprobar la existencia de dos fases liquidas aunque fueran imperceptibles a
simple vista. Los resultados se presentan el la tabla 13. S indica que la muestra es del
nivel superior de la mezcla de reaccion e | de la parte inferior.
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Tabla 13. Resultados de analisis de la influencia de agitacion

Muestra 1S 1l 2S 21 38 3l
Velocidad de
Agitacion rpm 500 800 1200
Peso inicial de reactivo
A. Acético 21,88 21,88 21,88 21,88 22,04 22,04
Butanol 40,34 40,34 40,65 40,65 40,62 40,62
Butilacetato 35,01 35,01 34,99 34,99 35,01 35,01
Moles Iniciales
A Acético 0,364 0,364 0,364 0,364 0,367 0,367
Butanol 0,538 0,538 0,542 0,542 0,541 0,541
Concentracion de la muestra diluida g/L
A. Acético 39,9165 38,3902 40,6386 41,5589 41,5254 44,2922
Butanol 95,2518 89,9371 90,5143 94,3128 92,965 97,678
Butilacetato 20,6238 20,2333 12,9435 14,5057 10,8906 12,5116
Concentracion de la muestra g/L
A. Acético 199,583 191,951 203,193 207,795 207,627 221,461
Butanol 103,119 449,686 452,572 471,564 464,825 488,390
Butilacetato 103,119 101,167 64,718 72,529 54,453 62,558
Moles Finales
A. Acético 0.233 0.227 0.239 0.245 0.245 0.263
Butanol 0.098 0.430 0.432 0.450 0.444 0.470
Butilacetato 0.062 0.062 0.039 0.044 0.033 0.038
Agua 0.131 0.137 0.125 0.119 0.122 0.103
Densidad
muestra g/ml 0,8862 0,8779 0,8843 0,8847 0,8857 0,8779
Conversion de
A. Acético 0.359 0.378 0.343 0.328 0.333 0.282

Segun estos resultados se puede concluir que el aumento en la velocidad de agitacién
genera una disminucion en la conversion de equilibrio. Dado que el nivel de conversion
alcanzada es bajo y por esto no se presenta ELL, no se puede afirmar que la continua
agitacion de las fases provoque un efecto de disminucion en la fuerza guia.

Al no alcanzar ELL el proceso es semejante al proceso convencional, por esto se
esperaria que la agitacion promueva el avance de la reaccion, el efecto contrario tiene
que ver con fendmenos de la transferencia de masa, sin embargo en este trabajo no se
estudié debido a que, como se menciond, el proceso con conversiones tan bajas no
representa el proceso de Reaccion Extractiva, por no llegar a una zona de miscibilidad
parcial.
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9.2 EXPERIMENTACION

Se disefio un experimento en un reactor CSTR para comprobar las ventajas del proceso
simultaneo Reaccion-Extraccion y para determinar si mediante este proceso se podria
conseguir una conversion superior a la conversion del proceso convencional en un
tiempo razonable. El volumen de reaccién empleado fue de 25 ml, se dosificd la mezcla
de reaccion a la parte inferior del reactor y se retiraba por la parte superior a una
velocidad constante de 1.34 ml/min con bombas peristalticas. La temperatura de
reaccion se mantuvo entre 40 y 45 C con una placa de agitacion con calefaccion. El
sistema se mantuvo con agitacion magnética con velocidad de 500 rpm.

La mezcla de reaccion se preparé de forma que correspondiera a una conversion de
0.78 para una mezcla inicial hipotética con relaciéon molar Butanol - Acido Acético 1.5y
con Acido Sulfurico como catalizador (3 ml). Se tomé una muestra del flujo de salida de
los primeros 37 minutos, la cual se separd en dos fases (C1s y C1i). Luego el flujo de
salida se recogio como muestras diferentes cada 10 minutos (muestras C2 — C5), en
estas también se noto la presencia de dos fases aunque el refinado (fase rica en agua)
estaba en una cantidad muy pequena. Los resultados de la cromatografia se muestran
en la tabla 14.

3. Alimentacidn Fresc ‘
4. Retitp Fase Ligera T T

Z=="3
| |

U \ ) ©) ‘/

Figura 39. Esquema del equipo utilizado en la experimentacion.
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Tabla 14. Resultados proceso continuo

Muestra CAi C1s C2 C3 C4
densidad g/ml 1,097 0,8875 0,9129 0,9208 0,9576
Concentracion de la muestra diluida g/L
A. Acético 7,8643 10,0208 10,1365 9,9314 9,7925
Butanol 5,8861 47,2091 42,706 43,2812 32,8665
Butilacetato 0 57,4745 55,7976 55,9377 46,9693
Concentracion de la muestra g/L
A. Acético 39,3215 50,104 50,6825 49,657 48,9625
Butanol 29,4305 236,0455 213,53 216,406 164,3325
Butilacetato 0 287,3725 278,988 279,6885 234,8465
Flujo Molar mol/min
A. Acético 0,0009 0,0011 0.00113 0.00111 0.00109
Butanol 0,0005 0,0043 0.00386 0.00391 0.00297
Butilacetato 0,0000 0,0033 0.00322 0.00323 0.00271
Agua - - -- 0.00579 0.00582 0.00583
Conversion 0 0 0.8367 0.8400 0.8422

ANALISIS DE RESULTADOS

La conversion limite para el sistema Acido Acético — Butanol (0.4/0.6 molar) en la cual
se empieza a dar ELL es de 0.73. En la mezcla de reaccidén preparada (conversion
0.78) no se distinguian las dos fases a simple vista. Al recolectar el flujo de salida desde
tiempo 0 hasta 37 min., se logré apreciar las dos fases, con una interfase muy bien
definida.

El experimento realizado es concluyente debido a que la conversion de equilibrio del
sistema es de 0.84, la conversién para el proceso convencional presentado, en un
reactor PBR es de 0.572 y para la muestra C4 la conversion total alcanzada (teniendo
en cuenta la conversion de 0.78 para la cual se preparo la mezcla de reaccion)
sobrepasa la conversién de equilibrio quimico y es un 48% mayor a la conversion para
el proceso convencional.

El incremento en la conversidon corrobora el efecto sinérgico del proceso debido a que
se esta consiguiendo un avance en la zona de reaccion cercana al equilibrio quimico,
donde el avance de reaccion esta mas restringido. Se logra incrementar la conversion
de 0.78 a 0.837 en 37 min. lo cual es un tiempo corto si consideramos que en cercania
al equilibrio quimico la fuerza motriz tiende a cero.
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10. APLICACION DEL ALGORITMO A UN PROCESO DE FERMENTACION
EXTRACTIVA

El sistema a considerar es el proceso de obtencion de etanol por fermentacion. Los
componentes del sistema pertinentes al analisis del proceso de fermentacion extractiva,
simplificando el sistema, son: Agua - Glucosa — Etanol — Solvente.

Para este sistema la reaccion estequiométrica puede escribirse como:
CsH 1206 (ac) — 2 CH3CH,OH + 2 CO»

El alcohol oleico fue identificado, después de muchas investigaciones, como el mejor
solvente biocompatible para la extraccion de etanol [Daugulis, 1997, 1991. Bruce,
1991].

Daugulis et al. (1991) investigaron la economia del proceso de fermentacion extractiva
del etanol. Investigaron estrategias diferentes para operar la planta basadas en las
condiciones 6ptimas de operacion, para este sistema hay mdultiples 6ptimos de los
cuales escogieron dos: Tasa de dilucion del medio D = 0.15 h™' y tasa de dilucién de
solvente Ds =1.25h™ y D=0.18 h" Ds = 1.5 h™. Con estas condiciones, calcularon
que el precio de venta del etanol disminuye en un 27% y en un 31% respectivamente,
comparado con el precio de venta de una planta tradicional.

Con relacion al proceso convencional, la Fermentacion Extractiva tiene un mayor ahorro
de energia dado que se fermentan mezclas mas concentradas en sustrato (menor
cantidad de agua).

Los parametros de operacion seran los mismos empleados por Daugulis (1991) :

Temperatura de Fermentacion 30C

Coeficiente de distribucion de etanol (D, =x"/x" ) 0.25 g/g

Sustrato en la alimentacién 500 g/L = 41.5% p/p
Tasa de dilucién del medio 0.15h™

Tasa de dilucién de solvente 1.25h™

Relacion de flujo volumétrico Solvente - Alimento 0.12

Ks constante de Monod 2.4 qgll
Concentracion maxima de etanol Py 87.5 g/L

n coeficiente toxico 0.75

Velocidad de crecimiento especifica um 0.328 h™

90



El modelo cinético describe la inhibiciéon por producto final y la inhibicion por sustrato:

S P
o] 4] o

Proceso Convencional: Daugulis (1991) reporta para la fermentaciéon convencional
una concentraciéon de sustrato en la corriente de alimentacion de 18% en peso, que
corresponde a una concentracion de 219.5 g/L, una tasa de dilucion de 0.20 h™
concentracion de etanol de 82.0 g/L y concentracidén de salida de sustrato no convertido
de 5.5 g/L. La productividad del etanol es de 16.3 g/L.h.

Fermentaciéon Extractiva: la concentracion de sustrato en la alimentacion es de
500g/L, la concentracion global de etanol en el fermentador de 75.3 g/L vy la
productividad total (sumatoria de la productividad en las corrientes de extracto y
refinado) es 32 g/L.h. Las concentracion de sustrato en el fermentador es calculada
mediante la cinética y se reporta un valor de 7.5 g/L.

El ELL para este sistema es dificil de modelar ya que no se encuentran parametros
para los modelos de actividad, sin embargo, la solubilidad del agua en alcohol oleico fue
calculada por UNIFAC como 13.51 % (base molar) y el alcohol oleico en agua es
totalmente insoluble.

Debido a que con la informacion que se tiene no es posible calcular el ELLR para este
sistema, es necesario tomar los datos experimentales de las corrientes de salida,
extracto y refinado, para conocer el comportamiento de las fases. A partir de esto se
podra trazar la trayectoria tentativa cualitativa. A continuacion se presentan los calculos
de las composiciones de las corrientes del proceso.

Tomando como base de calculo un volumen de salida del reactor de 1L , volumenes
aditivos, y despreciando el volumen ocupado por la glucosa (7.5 g), se tiene que los
pesos de una corriente hipotética de salida del fermentador, en la cual se tengan las
dos fases combinadas son:

=100 ml = — 238 0 1250l +Vol,,
0.79 g/ml (10.2)

Vol =807.75 ml

agua

Vol

La densidad del etanol es 0.79 g/ml y la del alcohol oleico es 0.85 g/ml.
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Tabla 15. Pesos <g> en 1L de mezcla de salida del fermentador.
(Fases extracto y refinado)

Etanol 75.3
Glucosa 7.5
Alcohol Oleico 82.39
Agua 807.75

Con las especificaciones de la tabla 15, la concentracion de glucosa de 500 g/L y un
balance de materia se calcula la composicion de la corriente de alimentacion al
fermentador:

Tabla 16. Pesos <g> de la mezcla de entrada al fermentador

Etanol 0
Glucosa 296.85
Alcohol Oleico 82.39
Agua 593.7

Con el coeficiente de distribucion del etanol calculamos su peso en las dos fases:

E R _
Xetanol + Xetanol = 75.3 g

E
x% =0.25
etanol (1 0 ) 3)

Xk _153x0.25 f ;2'25 ~15.06 g

R =6024 g

xetanol

Asumimos que la glucosa no se distribuye y esta presente solo en el refinado (fase
acuosa):
xt o =0g R .=15¢g (10.4)

glucosa xglucosa
Segun la solubilidad del alcohol oleico, este no se distribuye:

Xypeiieo =82:39 & Xoteiieo =0 8 (10.5)

oleilico

La distribucion del agua se calcula a partir de la solubilidad del agua en el alcohol
oleico asumiendo que el etanol no influye sobre esta:

Solubilidad: 13.51% molar = 1.04 % peso = 0.0105 g agua / g oleico.

xf = Q01098 o) 93 g oleico = 0.8708 ¢ (10.6)
€4 goleico
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La cantidad de agua en el refinado es la diferencia entre el agua en la corriente de
salida hipotética y la del extracto:

x® =(807.75-0.8708)g =806.88 g (10.7)

agua

A partir de estos datos se tabulan las composiciones masicas de las corrientes del
proceso:

Tabla 17. Composicion masica de las corrientes

Componente Entrada Corriente Extracto Refinado
Fermentador | de mezcla (E) (R)
(M)
Etanol 0 0.0774 0.1532 0.0689
Glucosa 0.3051 0.0077 0 0.0086
Alcohol Oleico 0.0847 0.0847 0.8380 0
Agua 0.6102 0.8302 0.0088 0.9225
ETANOL

GLUCOSA

Figura 40. Trayectoria tentativa del proceso de produccién de etanol por Fermentacién Extractiva
(composiciones masicas)

____ Trayectoria tentativa de extracto o Alimentacion al fermentador
—————— Trayectoria tentativa de refinado —  Linea de Balance de Materia
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Basados en el hecho de que el Refinado para este proceso siempre estara compuesto
en su mayoria por agua (el alcohol oleico no es soluble en agua, la cantidad de glucosa
no fermentada es baja y el contenido de etanol es pequefio con relacion al agua),
podemos decir que el comportamiento es similar al del proceso de produccién de
Acetato de Butilo: La porcidn del diagrama de ELLR que representa el Refinado esta
limitada a un espacio pequefo del simplex concentracional, mientras que la del Extracto
esta mas distribuida.

Como se muestra en la figura 40, la trayectoria tentativa del Extracto empieza en el
punto de mezcla alimentada al fermentador y continua hacia el equilibrio de reaccion
que se aproxima al punto M y luego continua hacia el Extracto. El punto M representa
la composicion pseudo inicial y el valor de la conversién total alcanzada en la
Fermentacion Extractiva (0.975). La trayectoria tentativa de Refinado parte de la
mezcla alimentada al fermentador y va hacia el Refinado.

Este proceso puede dirigirse a dos objetivos diferentes: el primero a la disminucion de
vinazas generadas ya que al disminuir la inhibicion celular por el producto, el
requerimiento de células para la fermentacion extractiva disminuye con respecto a la
fermentacion convencional. El segundo logra aumentar la productividad especifica de
etanol, porque con igual concentracion de células se pueden fermentar mezclas mas
concentradas en sustrato.

En la construcciéon de la trayectoria tentativa de un proceso de Fermentacion o
Reaccion Extractiva que no ha sido implementado, y por ende, es recomendable
modelarlo antes de llevar a cabo la parte experimental, se tendria que reunir
informacion sobre el comportamiento de la reaccién y del ELL. Dado el caso de que la
informacion no esté disponible para el sistema especifico, se definiria de forma
experimental, pero esto seria sencillo porque se limita a la determinacion de la curva de
solubilidad y del equilibrio de reaccién.
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11. ALGORITMO GENERAL PARA EL ANA’LISIS DE PROCESOS
REACCION EXTRACCION

Una vez estudiado el proceso de esterificacion de acido acético con butanol por
Reaccion Extractiva y su subsiguiente aplicacion a un proceso de Fermentacion
Extractiva quedan claras las bondades de la metodologia propuesta. En este sentido es
importante recalcar que fue posible comprender el fendmeno de la Reaccién Extractiva
y la manera como se logran conversiones mayores a las convencionales con la ayuda
del concepto de trayectoria. Todo esto permite generalizar los aspectos metodolégicos
empleados.

La aproximacion a estos procesos por métodos cortos es compleja debido a que
dependen de la tendencia del ELL que cualitativamente es muy dificil determinar, es
decir, hay que tener como minimo coeficientes de distribucion o datos de solubilidad (de
capas conjugadas) que permitan definir la tendencia de las lineas de liga. Sin embargo
a pesar de que el analisis requiera una informacion inicial (equilibrio de fases y quimico)
provee un método de aproximacion interesante para determinar las posibilidades de un
proceso Reaccion Extraccion en comparacion con un proceso secuencial convencional.
A continuaciéon se resumen las etapas principales del algoritmo propuesto en este
trabajo para analizar procesos Reaccién Extraccion.

1. Definir el sistema y la informacion fundamental: estequiometria de la reaccion,
constante de equilibrio, parametros del modelo de actividad adecuado temperatura
y solvente, los dos ultimos deben escogerse de forma que el sistema presente
reaccion y equilibrio de fases simultaneo. La seleccion del solvente debe incluir dos
etapas: Analisis de propiedades fisicoquimicas y estudio de los diagramas de fase
que genera en el sistema a separar [Lopez, 2003]. Es de anotar que el solvente no
tiene que ser inerte a la reaccion ya que puede presentar una reaccion reversible
para formar sustancias como complejos que se retiran del sistema faciimente y
luego se promueve la reaccion en sentido inverso (si es el caso de un producto con
valor agregado).

2. Trazar las curvas o superficies de equilibrio de reaccion y de equilibrio de fases.
Esto es para tener una aproximacion a la zona donde los dos equilibrios se dan
simultdneamente.

3. Trazar la curva de equilibrio liquido-liquido reactivo.

4. Definir la relacion de alimentacion (reactivos - solvente) de tal forma que el proceso
pueda operarse en la region de dos fases.

5. Construir la trayectoria tentativa del proceso.

6. Determinar el avance de reaccion alcanzado y las posibilidades de separacion de
los flujos resultantes (extracto y refinado) segun la trayectoria obtenida.
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7. El algoritmo, hasta este punto, proporciona la relacién solvente-alimentacion 6ptima,
las composiciones y flujos de las corrientes de salida para un Reactor-Extractor
tedrico de una etapa. Siguiendo el algoritmo iterativamente hasta este punto se
puede variar el solvente para escoger el mejor de la preseleccion basada en las
caracteristicas fisicoquimicas.

8. Construir el esquema tecnoldgico del proceso.

9. Corroborar experimentalmente las limitaciones de volumen de reaccién (este paso
es innecesario si la cinética de la reaccion fue estudiada en sistemas concentrados).
Esto se debe a que los estudios cinéticos convencionales se hacen en sistemas
diluidos con el fin de minimizar la no idealidad de la fase liquida, mientras que en un
proceso de Extraccion Reactiva, la no idealidad es la fuerza guia del proceso.

10.Corroborar experimentalmente las limitaciones de velocidad de agitacidon (para todo

proceso de extraccion reactiva existe una velocidad de agitacion 6ptima que
favorece la reaccion y la separacion de fases)

La aplicacion de este algoritmo se desarrolla en los para procesos tomados como base
estudio de Reaccion Extractiva y Fermentacion Extractiva respectivamente.
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ALGORITMO GENERAL PARA EL ANALISIS DE PROCESOS

REACCION-EXTRACCION

Definicidn del sistema, y solvente.
Informacién de entrada:
Temperatura, Parametros del modelo de actividad
v . Vector columna de Ilos coeficientes
estequiométricos
z; . fracciones molares iniciales de las c especies
F : flujo molar de mezcla inicial
Km: constante de equilibrio de reaccion, m=1,...,r.

v

Trazar el equilibrio de reaccion y el ELL

4
Trazar el ELLR

v

Definir la relacion Solvente - Alimento

v

Construir la trayectoria tentativa del proceso

v

Segun la trayectoria, determinar el avance
de Reaccion alcanzado y las posibilidades
de purificacion de Extracto y Refinado

v

Construir el esquema tecnoldgico.

v

Fase experimental:
e Corroborar el volumen de reaccion
e Determinar la velocidad de agitacion éptima

v

Variables de salida:

« Solvente 6ptimo

e Relacion Solvente-Alimentacién éptima.

o Composiciones y flujos de las corrientes de salida
para un Reactor-Extractor tedrico de una etapa
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12. CONCLUSIONES

Se desarrollaron con profundidad fundamentos tedricos de los procesos
Reaccion Extractiva (RE) y Fermentacién Extractiva incluyendo la clasificaciéon
que también se extendid a procesos de Extraccidon Reactiva. Se estudiaron
también los métodos de seleccién de solventes.

Se plantearon las condiciones reales para que el proceso se de a nivel
productivo.

Se comprueba que los procesos de RE logran una reconcentraciéon de los
reactivos, dando asi la posibilidad de trabajar en la regién cinética del simplex
concentracional. El futuro de los procesos simultaneos a nivel econdmico y
ambiental esta en la minimizacion del consumo de energia, lo cual es
caracteristico de los procesos de extraccion.

Se generaron algoritmos y programas para el equilibrio LL reactivo que pueden
ser utilizados para futuros trabajos.

Se proponen dos trayectorias como base para comprender la fenomenologia del
proceso y sus ventajas. La primera basada en el alcance del equilibrio liquido -
liquido y quimico simultaneo, y la segunda basada en el alcance del ELL que
esta dirigida a procesos donde el tiempo caracteristico de la transferencia de
masa es mucho menor que el de reaccion.

La definicion de la trayectoria de los procesos de Reaccion Extractiva es
fundamental en la comprensién del proceso y de las posibles formas de
manipularlo a conveniencia para llegar a mayores conversiones o rendimientos.

Se calculd el proceso para configuracidon en paralelo usando el simulador Aspen
Plus.

Se compar6 el potencial de impacto ambiental para los procesos de Reaccidon
Extractiva y secuencial usando el algoritmo WAR.

Con base en el estudio realizado en este trabajo se disefié un algoritmo genérico
para el analisis de procesos de RE, el cual fue aplicado con éxito en el caso de
una Fermentacién Extractiva (aunque requerira a futuro ciertas modificaciones).

10.Adicionalmente fue demostrado el fundamento de los métodos cortos

desarrollados con ayuda de métodos experimentales.
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11.La conversion alcanzada experimentalmente en el Reactor-Extractor para el
proceso de produccion de butanol fue un 48 % mayor a la conversion reportada
en la referencia [Marulanda, 2002] para un reactor convencional PBR.

12.La realizacion del proceso experimental de modo continuo en CSTR confirma el
efecto sinérgico del proceso de Reaccidon — Extractiva ya que se logra sobrepasar
el limite impuesto por el equilibrio quimico.
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13.RECOMENDACIONES

. Evaluar con mayor profundidad velocidades de agitaciéon a nivel de simulacion y
experimental.

. Continuar las investigaciones en el andlisis de la estatica que permitan identificar
los posibles estados estables del proceso, y una corroboraciéon experimental de
la posibilidad practica de llegar a ellos.

. Estudiar el efecto de la cinética y la transferencia de masa sobre la realizacién
del proceso, mediante el Modelo de No equilibrio y las ecuaciones de Maxwell-
Stefan.

. Estudiar torres verticales como por ejemplo las de Kuhn para observar las
ventajas en un sistema multietapas pero con reflujos internos y sistemas que
incrementen la transferencia de masa en el sentido requerido (reaccion o
separacion de fases).

. Estudiar sistemas con el objetivo de separar y no de sintetizar, es decir, sistemas
de Extraccion Reactiva.

. Estudiar métodos para aumentar o disminuir la separabilidad de las fases (Efecto
Marangoni, Sublation, etc.).
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COMPOSICIONES TRANSFORMADAS

DEFINICION

Considere un sistema de r reacciones independientes y ¢ componentes reactivos (Ai).

La reaccion quimica se representa por:
v, 4 tv,,4,+.+tv, ,4.=0 m=12,.r

Donde:vim es el coeficiente estequiométrico del componente i en la reacciéon m

Usando representacion matricial definimos:

ViT= (Vi,1, Vi2, ooy Vi,r)

V10T = (VTOT, 1, VTOT, 2, --es VTOT, 1)

vror' es el vector fila de la suma de los coeficientes estequiométricos de cada reaccion.

Escogemos r componentes de referencia y definimos:
— T
Xref = (X(c-r+1), X(c-r+2)-- - Xc)

Yrnt = Yo

Donde xef €s el vector columna de las composiciones molares de los r componentes de
referencia y V es la matriz cuadrada de los coeficientes estequiométricos de los r
componentes de referencia en las r reacciones.
Los componentes de referencia se escogen de forma que la matriz V sea invertible, y
esta eleccion siempre es posible [Ung 1995 al.

Las composiciones transformadas se definen como:
Tyr-1
x. -0V x

i i ref

=+ Y i=12,..c—r
T 1, )
1=vs,,V Xrof

i

PROPIEDADES

1. Las composiciones transformadas suman uno.
2. No varian con el avance de la reaccion.
Xi(0)=Xi(e) Ve i=1,2,..,cT,
Donde ¢ es el vector columna de los r avances de reaccion (adimensionales).

Esto implica que las coordenadas trasformadas describen el sistema como si no se
estuvieran dando reacciones.



APENDICE 2



SINTESIS DEL ESQUEMA TEQNOLOGICO DE LOS PROCESOS
DE REACCION EXTRACCION

El proceso puede dirigirse especificamente a incrementar:

a. El rendimiento del producto deseado.
b. La selectividad a un producto deseado.
C. La facilidad o el incremento en el nivel de separacion.

a. PROCESOS PARA AUMENTAR EL RENDIMIENTO

El rendimiento por paso se define como:

Cantidad obtenida del producto deseado

Cantidad de producto alimentado al reactor

Mediante RE aumentamos el rendimiento por paso, disminuyendo el reciclo de
reactivos, lo cual es muy significativo cuando los reactivos se pueden perder por
corrientes de purga o de desecho. A pesar de que la RE requiere la recuperacion y el
reciclo del solvente, una buena eleccion de este puede mantener bajo el flujo de reciclo.

Uso de solvente para extraer el producto deseado (P):

El rendimiento puede ser mejorado usando un solvente que sea completamente
miscible con P y parcialmente miscible con los reactivos y los demas productos. Asi el
producto P se va a la fase rica en solvente (extracto) y logramos desplazar el equilibrio
a la derecha.

Para el sistema con reaccion general: A S B, la Figura A1 muestra el diagrama de
fases y el esquema de operacion del sistema. La linea sélida es la CEF y la punteada
es la CER. Las lineas horizontales que pasan a través de E y R son lineas
estequiométricas. Cualquier composiciéon de alimentacion en la region sombreada
(regidn de dos fases) se separara en dos fases con composiciones correspondientes a
los puntos Ey R.

El punto e representa la composicion del efluente de la reaccién si operaramos el
sistema sin adicionar solvente; pero si escogemos un solvente que sea muy inmiscible
con A, el extracto sera mucho mas rico en B que el punto e, es decir aumentamos el
rendimiento hacia el producto deseado.

*Samant (1998 a)



Figura A1. Diagrama de fases y el esquema de operacion A S B

Uso de un solvente miscible con reactivos y productos (deseados y no
deseados):

Cuando halla inmiscibilidad inherente al sistema (separacién de fases), es decir sin
afiadir solvente, y esto restrinja el rendimiento por paso, se adiciona solvente para dar
un grado mas de libertad al sistema. Esto permite cambiar de la regidn de equilibrio
inicial a una donde el rendimiento sea mayor.

Considerando el sistema: A S B. Donde A y B son parcialmente miscibles. A
temperatura y presion fijas los grados de libertad F son 2(C)-1(r)-P = 1-P. Entonces el
sistema en equilibrio siempre estara en la regién de una sola fase.

La Figura A2 muestra el diagrama de fases. La composicion del equilibrio caera en las
secciones Aa o bB dependiendo del valor de K. No estara en la region de dos fases
(ab) debido a los grados de libertad del sistema. Si estamos limitados a trabajar a
temperatura y presion fijas, y si la K es tal que la composicion de equilibrio esta en la
region Aa, el rendimiento de B sera muy bajo. Para mejorarlo es necesario “atravesar al
otro lado (bB)”. Esto se puede lograr cumpliendo dos condiciones: afadir un solvente
miscible con A y B aumentando asi los grados de libertad a 2-P (entonces en el
equilibrio pueden haber hasta dos fases) y que la CER que empieza en cualquier punto
entre aA intersecte la seccién aP de la CEF (linea dlI, Figura A2). Debe tenerse
cuidado al escoger un solvente para asegurar que este sea el caso. En la Figura A3 se
muestra el diagrama de fases modificado con en solvente y el esquema de operacion.
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Figura A2. Diagrama de Fases

Figura A3. Diagrama de fases modificado




Uso de solvente parcialmente miscible con el producto deseado y completamente
miscible con otros reactivos y productos:

Este caso se usa para reacciones multiproducto.

Para un sistema de cuatro componentes, donde la reaccion es: A S B+ Cy el
solvente es miscible con A y C pero parcialmente miscible con el producto deseado B
se tiene el diagrama en composiciones transformadas de la Figura A4, tomando A como
el componente de referencia.

Los grados de libertad para el sistema a temperatura y presidon constantes son:
4(C) -1(r) — 2(P)= 1 grado de libertad para la regiéon de dos fases y

4(C) -1(r) — 1(P)= 2 grados de libertad para la region de una fase.

Cada regién tiene un grado mas que en los ejemplos anteriores, entonces podemos
usar un Reactor Extractivo Multietapa (REME) en contracorriente mostrado en la
insercion de la Figura A4. Cada etapa es una etapa tedrica y las corrientes efluentes de
cada una estan perfectamente mezcladas y en equilibrio simultaneo, de forma que las
composiciones caen en la curva binodal del diagrama en composiciones transformadas
ver, Figura A4.

Los numeros de las corrientes en el diagrama de flujo, corresponden a los puntos
marcados en el diagrama de fases. B puro se separa de la corriente de refinado en el
separador S1. La corriente 1 es mezclada con | que sale del separador S2 para formar
la corriente de solvente S.

El extracto E rico en | es alimentado al separador S2 donde se separa |. C se remueve
de la corriente 2 en el separador S3 y la corriente 3 se mezcla con A fresco para formar
la corriente de alimentacion al REME.
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Figura A4. Diagrama de fase con reaccion quimica en coordenadas transformadas
para el sistema A S B + C con solvente |

b. PROCESOS PARA AUMENTAR LA SELECTIVIDAD

En sistemas con multiples reacciones la RE puede aumentar la selectividad al producto
deseado.

La selectividad al producto deseado se define como:
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Selectividad = Cantidad de Producto deseado producido

Cantidad de Reactivo Consumido

Para reacciones en paralelo:

ASB+C
ASD (1)
O reacciones en serie:
ASB+CSD (2)

El analisis del equilibrio es equivalente, el sistema de reaccion se puede representar por
cualquier esquema 7 o 2. Sin embargo estos no son equivalentes cuando consideramos
efectos de la cinética de reaccion.

En (1) y (2) la selectividad a B es:

Selectividad = B producido

A consumido

En estos sistemas se puede usar un solvente que sea parcialmente miscible con el
producto deseado B y completamente miscible con los demas productos y reactivos. El
diagrama de fases para un sistema de 5 componentes, en composiciones
transformadas es mostrado en la Figura A5 con A y D como los componentes de
referencia.

A temperatura y presion constante los grados de libertad del sistema son:

5(C) -2 (r) — 2(
5(C) =2 (r) = 1(

1 enla regién de dos fases, y
2 enlaregion de una fase.

P)
P)

Por esto, y como se muestra en la Figura A5, se puede usar la cascada en
contracorriente REME.

Reacciones en serie-paralelo:

2A
A+

@ |1
ITw

+ C
2D
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A este sistema se aplica la ecuacion:

Selectividad =

B producido

A consumido

Donde el diagrama de fases para un sistema en composiciones transformadas y su
respectiva configuracion es mostrado en la Figura A6 con A y D como los componentes

de referencia.

L—r_s-
MSER

Figura A5. Diagrama y Configuracion

Reacciones en Paralelo

Figura A6. Diagrama y Configuracion

Reacciones en Serie - Paralelo
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c. PROCESOS PARA MEJORAR LA SEPARACION

Enriquecimiento: Separacién de impurezas (B) dificiles de separar.

Considere un sistema con los componentes A y B, donde A es el producto deseado y B
es la impureza dificil de retirar por métodos convencionales. Esto se puede solucionar,
convirtiendo B en wuna sustancia mas facil de separar mediante técnicas
convencionales.

Esto se consigue adicionando un solvente C que reaccionaconB: B+ C S D de
forma que C y D pueden ser separados facilmente de A.

La separacion se puede incrementar mas si escogemos C de forma que D sea
parcialmente miscible con A, By C. En la Figura A7 se muestra un diagrama de flujo
de la purificacidén de una corriente conteniendo A y B y su correspondiente diagrama de
fases.

e

Figura A7. Diagrama de flujo de la purificacién de una corriente
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RE como alternativa a la extraccion convencional.

En un sistema con reaccion: A 5 B + C, donde C es el producto deseado, para
conversiones bajas de A es necesario separar y reciclar lo que no reaccione. Si la
separacion de A y B se practica mediante extraccion liquido-liquido, se tiene un
proceso convencional segun la Figura A8, empleando un solvente | parcialmente
miscible con A para extraer B de la corriente 2 en un extractor multietapa (EME).

El Refinado constituido en su mayor parte por A es devuelto al reactor y el Extracto
(I+B) va a una columna para separar | y recircularlo al EME.

Combinando los pasos de extraccion y reaccion, mediante Reaccion Extractiva en un
REME se aumenta el rendimiento por el desplazamiento de la reaccion a la derecha y
se reduce el numero de equipos, el diagrama de flujo y el diagrama de ELLR se
presentan en la Figura A9. Se emplea un solvente parcialmente miscible con B, y el
reactor extractor se opera de forma que el refinado sea en su mayor parte B. El
solvente se separa en S1 y se recircula al REME. C es removido de la corriente 1 en el

separador S2 y la corriente 2 se mezcla con A para constituir la corriente de alimento al
REME.

-

—T‘”i

W/
1

B

Figura A8. Proceso convencional extraccion liquido - liquido
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Figura A9. Proceso ELLR
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