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Modelado del Proceso de Extraccion de Acido Acético con
Recuperacion de Disolvente Organico

RESUMEN

Palabras clave: simulacion de procesos, extraccion liquido-liquido, reextraccion, destilacion.
Codigos UNESCO: 332817, 330303, 330304, 330311, 331005.

INTRODUCCION

El 4cido acético es uno de los acidos carboxilicos mas utilizados tanto en la industria quimica
como en la alimentaria, siendo sus principales aplicaciones la produccién de acetato de vinilo
monoémero, empleado en la fabricacion de pinturas, adhesivos y papel, y la produccion de
acido terftalico purificado, precursor del poliéster PET. Ademas, es el ingrediente clave en el
vinagre.

Se prevé que el mercado global de 4cido acético crezca considerablemente de aqui a 2022,
llegando a alcanzar los 13,31 billones de dolares.

Entre las formas de obtencion del acido acético se distinguen la fermentacion bacteriana y las
vias sintéticas. Los tres principales métodos de produccion de acido acético sintético son la
oxidacion de acetaldehido, la oxidacioén de hidrocarburos en fase liquida y la cabonilacion de
metanol.

La oxidacion de acetaldehido con aire u oxigeno fue durante muchos afios la principal via de
obtencion del acido, pero motivos econdmicos impulsaron la busqueda de procesos
alternativos. En la oxidacion de hidrocarburos en fase liquida, destaco la de butano con
acetato de cobalto como catalizador, pero este proceso tiene poca importancia hoy en dia
dadas las ventajas econdomicas de la carbonilacion de metanol.

La mayor parte de la capacidad de produccion de acido acético en los ultimos afios
corresponde a la carbonilacion de metanol, proceso en el que se hace reaccionar metanol con
monoxido de carbono.

La obtencion de acido acético a través de la fermentacion de etanol, aztGicar o biomasa, es el
método mas tradicional, aunque menos utilizado en la actualidad dadas las ventajas que
presentan las vias sintéticas desde un punto de vista econémico.

Los caldos recogidos en la fermentacion estan formados mayoritariamente por agua con una
pequenia cantidad de acido acético, lo cual hace necesario disefiar procesos que consigan
concentrar y purificar esas disoluciones. Una ventaja que presenta la biosintesis es la
posibilidad de obtener las materias primas a partir de fuentes renovables. La reciente
preocupacion por el disefio de procesos sostenibles y con menos impacto sobre el
medioambiente, ha hecho aumentar el interés por esta via de obtencion, asi como por mejorar
los procesos de recuperacion del 4cido acético de las diferentes soluciones acuosas producidas
en la fermentacion.

Algunos de los métodos propuestos para recuperar el acido han sido la destilacion reactiva, la
precipitacion de sales, el uso de membranas o la extraccion liquido-liquido. Esta ltima ha
sido la tecnologia mas estudiada para la recuperacion primaria de acidos carboxilicos, siendo
apropiado su uso para concentraciones inferiores al 40%, ya que los costes de operacion
asociados a destilar esa gran cantidad de agua serian superiores a los costes de capital que
supone un proceso de extraccion. Teniendo esto en cuenta, en el presente trabajo se llevara a
cabo un estudio sobre la extraccion liquido-liquido como método para concentrar estas
disoluciones acuosas de acido acético, evaluando y comparando el uso de dos disolventes y
sus procesos de regeneracion.
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Resumen

Los dos disolventes considerados son metil-isobutil-cetona (MIBK) y acetato de etilo. La
eleccion del MIBK viene dada por la existencia de un proyecto experimental previo realizado
en el departamento de Tecnologia Quimica de la Escuela Técnica Superior de Ingenieros
Industriales (UPM), en el que se lleva a cabo la puesta a punto de un proceso de extraccion y
recuperacion de disolventes en planta piloto, siendo éste el disolvente utilizado. EI método
que se propone para reciclar el disolvente es una segunda extraccion con hidroxido de sodio.
Se pretende comprobar si este disolvente seria adecuado para un proceso a escala industrial.
Por otro lado, el acetato de etilo es uno de los disolventes utilizados actualmente en la
industria para la extraccion de acido acético, ademds de mencionarse en otros estudios
disponibles en la literatura que tratan el tema que aqui se discute.

OBJETIVOS

En base a todo lo mencionado anteriormente, el principal objetivo de este trabajo es llevar a
cabo un estudio sobre el proceso de extraccion de acido acético con recuperacion del
disolvente mediante simulacion con Aspen Plus”. Se evaluari el comportamiento de la
extraccion dependiendo del disolvente utilizado (MIBK o acetato de etilo), asi como el
método mas adecuado para su recuperacion (reextraccion con hidroxido de sodio o
destilacion).

En una primera fase, utilizando MIBK, se representaran las condiciones de operacion
encontradas en los ensayos experimentales de los que se dispone, evaluando qué proporciones
de alimentacion/disolvente favorecen la extraccion.

Seguidamente, se simulara el proceso siendo la alimentacion similar al producto obtenido en
la biosintesis de acido acético, optimizando las etapas necesarias en la columna de extraccion.
Ademas, se evaluaran los procesos de regeneracion del disolvente. Los mismo se llevara a
cabo utilizando acetato de etilo como disolvente, para finalmente comparar y evaluar los
resultados.

METODOLOGIA

La base sobre la que se sustenta este trabajo es la utilizacion de un simulador de procesos
como es Aspen Plus® para modelar, principalmente, una operacion de extraccion liquido-
liquido.

La extraccion en fase liquida es la operacion de transferencia de materia en un sistema de dos
fases liquidas. Los componentes de una disolucion se separan al ponerse en contacto con otro
liquido inmiscible o parcialmente miscible, distribuyéndose selectivamente entre las dos fases
liquidas. Se denomina soluto al componente que se separa, disolvente al que se introduce para
crear una nueva fase y separarlo, y diluyente a aquél del que se quiere separar el soluto. La
fase que sale del equipo de extraccidon y contiene la mayor parte del disolvente y del soluto se
conoce como extracto, mientras que la fase que contiene la mayor parte del diluyente se
denomina refinado.

La viabilidad econdémica de un proceso de extraccion liquido-liquido depende,
principalmente, del disolvente elegido y de los procedimientos utilizados para la recuperacion
del mismo.

Para estudiar el comportamiento del proceso de extraccion liquido-liquido se utilizard Aspen

Plus®, un simulador de procesos muy potente empleado para el modelado de procesos
quimicos, farmacéuticos y de refino de petrdleo. Permite cambiar la configuracion del
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diagrama de flujo, las condiciones de operacion o la composicién de la alimentacion, de
manera que sea posible analizar alternativas de proceso.

RESULTADOS

Metil-isobutil-cetona (MIBK)

Los datos experimentales de equilibrio liquido-liquido pueden correlacionarse con modelos de
coeficientes de actividad semiempiricos tales como NRTL o UNIQUAC. En este caso se
utiliza el modelo NRTL integrado en Aspen Plus®, ya que se indica en la literatura que
representa mejor el equilibrio del sistema agua-MIBK-acido acético.

En primer lugar, se pretende definir el comportamiento de la operacion de extraccion, para lo
que se simula inicamente una columna de extraccion (bloque Extract) a temperatura ambiente
y presion atmosférica. Se consideran alimentaciones con un contenido de acido acético del
27% y el 10% en masa y se evalian los resultados para un rango de proporciones
alimentacion/disolvente de 10:1 a 1:10.

Se observa que el hecho de aumentar la proporcion de disolvente favorece el rendimiento de
la extraccion a la vez que disminuye las pérdidas de disolvente.

En estas condiciones solo se consigue una recuperacion de mas del 90% de acido acético para
el ratio alimentacion/disolvente 1:10. Para esta situacion se simula la operacion de
regeneracion del disolvente mediante una segunda extraccion utilizando una disolucion de
hidroxido de sodio al 10% en masa. Asumiendo la purificacion total del MIBK, lo cual no
modifica su capacidad de retener soluto, se recicla el 94,8% del que entra a la columna.

El siguiente paso es considerar como alimentacion una disolucién acuosa cuyo contenido en
acido acético es del 5% en masa. De esta manera se representan las caracteristicas de un caldo
de fermentacion.

Se ha observado que en una columna con 3 etapas de equilibrio, la calidad de la extraccion es
aceptable para una proporcion alimentacion/disolvente de 1:10. Ahora se quiere averiguar si,
para las nuevas condiciones de alimentacion, es posible mantener ese rendimiento de
extraccion, o mejorarlo, disminuyendo el consumo de disolvente y aumentando el numero de
etapas de equilibrio.

Los resultados muestran que, manteniendo el ratio alimentacion /disolvente en 1:10, se llega a
alcanzar el 99% de recuperacion de 4cido acético aumentando hasta 6 el nimero de etapas de
equilibrio. Si se reduce a la mitad la proporcion de disolvente (1:5), son necesarias 9 etapas de
equilibrio para conseguir al menos el 90% de recuperacion del acido, mientras que habria que
aumentar hasta 100 el numero de etapas para conseguir el 99%. Al disminuir el consumo de
disolvente aumentan sus pérdidas en el refinado, pero se incrementa la cantidad de agua
eliminada. Reduciendo aun mas la proporcion de disolvente (1:2) sélo se consigue recuperar
alrededor del 40% del 4cido acético.

De nuevo se simula la reextraccion con hidroxido de sodio, ahora considerandose 1:10 y 1:5
como ratios alimentacion /disolvente en condiciones que proporcionan un rendimiento similar
de la extraccion con un nimero de etapas razonable. Se observa que, tanto el consumo de
hidroxido de sodio como la cantidad de disolvente reciclado son parecidos, por lo que los
aspectos clave son el consumo de disolvente y el nimero de etapas. Reducir a la mitad el
primero implica triplicar el segundo, lo cual hace que sea necesario un analisis de costes para
evaluar la mejor alternativa.

En este caso también se considera la posibilidad de la destilacion como método de
recuperacion del disolvente, pero se concluye que no es un método adecuado dado que la poca
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Resumen

diferencia en la volatilidad del MIBK y el 4cido acético hace que sean necesarias demasiadas
etapas para su separacion.

Acetato de etilo

Al igual que en el caso anterior, se utiliza NRTL como método de propiedades, ya que se
encuentra en la literatura que tanto NRTL como UNIQUAC representan el equilibrio de
forma satisfactoria.

En este caso, con el objetivo de comparar el uso de este disolvente con el anterior, se vuelve a
simular la operacion de extraccion considerando como alimentacién una disolucion acuosa de
acido acético al 5% en masa. De nuevo, se empieza por establecer una proporcion
alimentacion/disolvente de 1:10 y averiguar si se puede mantener el rendimiento de
extraccion, o mejorarlo, disminuyendo el consumo de disolvente y aumentando el namero de
etapas de equilibrio.

En general se observa que son necesarias menos etapas de equilibrio para alcanzar los
objetivos de rendimiento de la extraccion. Con 3 etapas y un ratio alimentacion/disolvente de
1:10, la recuperacion de acido acético aumenta hasta el 97%, sin embargo las pérdidas de
disolvente son ligeramente superiores y se elimina menos cantidad de agua. Si se dobla el
nimero de etapas se consigue mas del 99% de recuperacion del acido.

Reduciendo el consumo de disolvente a la mitad, si se especifican 5 etapas, se consigue
extraer mas del 90% de acético e, incrementando a 13 las etapas, se llega hasta el 99%.
También se comprueba que aumentan tanto las pérdidas de disolvente como la cantidad de
agua eliminada.

Con una proporcion alimentacion/disolvente mas pequefia, de 1:2, solo es posible extraer
alrededor del 52% de acido acético.

En cuanto a métodos de regeneracion del disolvente, la reextraccion con hidroxido de sodio
no es una buena opcion en este caso. Esto se debe a que el acetato de etilo se descompone por
hidrdlisis alcalina, lo cual supondria un gran aumento en su consumo. Existen experimentos
en la literatura en los que se comprueba este fenomeno.

La destilacion es, en principio, el método recomendado dada la relativamente alta volatilidad
del acetato de etilo con respecto al acido acético.

En primer lugar, se modela la destilacion a partir de la corriente de extracto que se obtiene al
especificar una columna de extraccion de 3 etapas de equilibrio con una relacion
alimentacion/disolvente de 1:10. Son necesarias 17 etapas y una relacion de reflujo de 0,6 en
la columna de destilacion para conseguir recuperar el 99,9% tanto de acetato de etilo por
cabeza como de acido acético por fondo. La diferencia en este caso es que el disolvente que se
recircula contiene agua, disminuyendo su capacidad para retener soluto. La cantidad de 4cido
acético recuperado pasa del 97 al 94%. Con el objetivo de mejorar estos resultados, se lleva a
cabo una primera aproximacion al estudio de la influencia de la temperatura en la extraccion,
donde la corriente recirculada se mantiene a la temperatura de cabeza de la destilacion (71,4
°C). En estas condiciones la recuperacion de acido acético vuelve a aumentar hasta mas del
96%. Esto indica una influencia positiva de la temperatura, por lo que se podria estudiar mas
en profundidad una forma de optimizar el proceso variando este parametro.

Lo siguiente es modelar la destilacion a partir de la corriente de extracto obtenida con una
columna de 8 etapas de equilibrio y con un ratio alimentacion/disolvente de 1:5. En estas
condiciones la cantidad de 4acido acético recuperada es similar al caso anterior. Las
caracteristicas de la columna de destilacion vuelven a ser 17 etapas con una relaciéon de
reflujo de 0,6, y la recuperacién de acetato de etilo y &cido acético por cabeza y fondo
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respectivamente vuelve a ser 99,9%. Al recircular el disolvente regenerado a la columna de
extraccion, se observa de nuevo una disminucidn en la cantidad de acido acético recuperado,
aunque en menor media que en el anterior caso (de 96,9 a 95,7%).

En ambas alternativas de proceso se logra recuperar alrededor del 93% del disolvente que
entra a la columna de extraccion. A pesar de que aparentemente los resultados mas favorables
se obtienen al utilizar una proporcidon alimentacion/disolvente de 1:5, ya que el consumo de
disolvente es menor, se obtiene mayor recuperacion de soluto y la eliminacion de agua es
mayor, seria necesario llevar a cabo un andlisis de los costes de operacion frente a los de
capital para evaluar qué alternativa es mds adecuada, al igual que cuando se estudiaba el uso
de MIBK.

MIBK vs Acetato de etilo

En términos del comportamiento de la extraccién, como ya se ha indicado, cuando el
disolvente es acetato de etilo, son necesarias menos etapas en la columna de extraccidon que
cuando el disolvente es MIBK, para obtener valores muy similares de recuperacioén de acido
acético. Por otro lado, se puede observar que las pérdidas de disolvente en la fase acuosa son
mayores en el caso del acetato de etilo, a la vez que la eliminacion de agua es menor. Esto se
debe a la amplia diferencia entra las solubilidades en agua de los dos disolventes
considerados, siendo mayor la del acetato de etilo que la del MIBK.

El método mas adecuado para regenerar el MIBK es su reextraccion utilizando una disolucion
de hidroéxido de sodio, mientras que el método mas adecuado para regenerar el acetato de etilo
es la destilacion.

La diferencia de precios entre ambos disolventes favorece al acetato de etilo, cuyo precio esta
entre 0,84 y 0,86 €/Kg, frente a los 1,45-1,62 €/Kg del MIBK.

Si se tienen en cuenta las diferentes configuraciones de proceso para cada disolvente, se
podria decir que los costes de operacidon seran superiores utilizando acetato de etilo, ya que la
operacion de destilacion supone mayor consumo energético que la reextraccion. Sin embargo,
se ha de considerar el hecho de que con la reextraccion se introduce una nueva especie, por lo
que se debera tener en cuenta el coste de su consumo (0,48-0,50 €/Kg de sosa cdustica).

En cuanto al impacto sobre el medioambiente, el problema que mas se puede relacionar con
procesos de extraccion con disolventes es la contaminacion de aguas y, por tanto, los efectos
nocivos que los disolventes puedan ejercer sobre la vida acuatica. Tanto el MIBK como el
acetato de etilo se eliminan relativamente rapido en caso de ponerse en contacto con agua,
siendo la eliminacion del acetato de etilo ligeramente mas rapida. Analizando las alternativas
de proceso asociadas a cada disolvente, como ya se ha mencionado, la destilacion implica
mayor consumo de energia mientras que la reextraccion lleva asociada la introduccion de
hidroxido de sodio en el sistema. El peligro del hidroxido de sodio en el medioambiente viene
dado por su influencia en el pH. A altas concentraciones si es toxico para organismos
acuaticos, sin embargo a bajas concentraciones no tiene efectos perjudiciales sobre los
organismos, ya que es neutralizado por otras sustancias presentes en el agua y el pH no
aumenta.

En definitiva, este trabajo proporciona informacion sobre el comportamiento del proceso de

extraccion de acido acético utilizando diferentes disolventes, que sirve de base para un disefio
posterior mas detallado.
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1. INTRODUCCION

El acido acético es uno de los 4cidos carboxilicos mas utilizados tanto en la industria quimica
como en la alimentaria. La aplicacion mas importante de este acido es la produccion de
acetato de vinilo monomero, empleado en la fabricacion de pinturas, adhesivos y papel, entre
otros. La produccion de 4cido tereftalico purificado, precursor del poliéster PET, es también
una aplicacion de gran relevancia [1]. Ademas, el acido acético es utilizado como ingrediente
clave en el vinagre.

Existen diversas formas de obtener acido acético, siendo la fermentacion de etanol, aztcar o
biomasa la mas tradicional, menos utilizada en los ultimos afios dada la dificultad para
purificar el acido de forma econdémica. Sin embargo, la reciente preocupacion por disefiar
procesos sostenibles y con menos impacto sobre el medioambiente, ha hecho aumentar el
interés por la biosintesis, asi como por mejorar los procesos de recuperacion de acido acético
de las diferentes soluciones acuosas producidas en la fermentacion [2]. Teniendo esto en
cuenta, el presente trabajo pretende realizar un estudio de la extraccion de disoluciones
acuosas de acido acético, evaluando el uso de dos disolventes (metil-isobutil-cetona y acetato
de etilo), asi como su proceso de recuperacion.

1.1 Acido acético

Es un liquido incoloro con un olor muy intenso y un sabor que produce sensacion de ardor,
parecido al vinagre, ya que es su ingrediente clave. El acido puro se denomina acido acético
glacial, debido a que se encuentra en forma de cristales similares al hielo.

Algunas de sus propiedades fisicas se muestran en la tabla 1.1 y su estructura molecular es la
que aparece en la figura 1.1.

Tabla 1.1: Propiedades fisicas del acido acético puro [3]

Punto de ebullicion 117,87 °C
Presion de vapor Logp="7,55716 — 1642,54/(233,386+t)
Densidad (20°C) 1,04928 g/ml
Viscosidad del liquido (20°C) 11,83 cP

O

HsC OH

Figura 1.1: Estructura molecular del dcido acético

A presiones por debajo de la saturacion, entre 25 y 120 °C, el vapor esta formado por dos
gases en equilibrio.
(CH;COOH), & 2CH;CO0OH

La dimerizacion es responsable de muchas de las aparentes anomalias encontradas en su
ecuacion de estado, funciones termodinamicas, etc.
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Introduccién

Otro factor que afecta al estado fisico del acido acético es su equilibrio con el anhidrido
acético. En el punto de ebullicion a presion atmosférica, tiene lugar una reaccion en la que se
forma anhidrido acético y agua.

1.1.1 Obtencion

El 4cido acético puede obtenerse de forma bioldgica, mediante fermentacion bacteriana, o de
forma sintética. Las tres principales vias de obtencion de acido acético sintético son:
oxidacion de acetaldehido, oxidacién de hidrocarburos en fase liquida y carbonilacién de
metanol.

o OXIDACION DE ACETALDEHIDO

La oxidacién de acetaldehido con aire u oxigeno para obtener acido acético, tiene lugar
mediante la formacion de acido peracético como intermedio de reaccion (radical libre).

2CH,CHO + 0, — [CH;CHOHOOCOCH;] — CH;CO3H + CH5CHO

1

En los procesos discontinuos, se utiliza una disolucion de acetaldehido que contiene 0,5% de
acetato de manganeso como catalizador. La temperatura esta entre 55 y 80 °C y la presion
entre 75 y 85 psig. La concentracion de oxigeno en el gas de salida se mantiene por debajo del
10% por motivos de seguridad. El acetaldehido residual se recupera mediante destilacion y el
acido acético se purifica hasta el 99% también mediante destilacion. El rendimiento esta entre
el 85y el 95% [4].

Hoy en dia la oxidacién se lleva a cabo con oxigeno y de forma continua. Un ejemplo es el
proceso Hoechst que opera entre 50 y 70°C en torres de acero inoxidable con acido acético
como disolvente. El calor de reaccion es eliminado haciendo circular la mezcla de oxidacion
por un sistema de refrigeracion. Un control adecuado de la temperatura permite limitar la
descomposicion del acido acético en acido formico, CO,, y pequenas cantidades de CO y
H,O0. La selectividad a 4cido acético alcanza valores entre el 95 y el 97%.

El mayor peligro de este proceso se encuentra en el arranque del reactor continuo. Una
cuidadosa regulacion automatica del calor de reaccion, la concentracion de catalizador y la
concentracion de oxigeno en el gas de salida, elimina la mayor parte del peligro [5].

Durante muchos afios la oxidacion de acetaldehido fue la principal via de obtencion de acido
acético, pero motivos econémicos impulsaron la biisqueda de procesos alternativos.

0 OXIDACION DE HIDROCARBUROS EN FASE LIQUIDA

La oxidacion de hidrocarburos parafinicos y olefinicos se ha llevado a cabo bajo gran
variedad de condiciones térmicas, enzimaticas y electroquimicas, entre otras, resultando en la
produccion de 4cido acético en cantidades que varian entre apenas detectable y
comercialmente aceptable. El objetivo no es solo producir 4acido acético sino hacerlo de forma
econdmicamente atractiva.

Hidrocarburos C4-Cg son los més favorables para la produccion de acido acético. De todas las
olefinas y parafinas, es el butano el que ha recibido mas atencion.
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Fue Celanese la que inicid, en 1952, la produccion de acido acético basada en la oxidacion de
butano en fase liquida. Este proceso opera a 175°C y 54 bar con acetato de cobalto como
catalizador. La separacion de la mezcla de acidos acético, formico, propidnico, acrilico y
butirico, entre otras sustancias, se lleva a cabo mediante una combinacion de extraccion,
destilacion y destilacion extractiva.

C4Hy + O, — CH;COOH + HCOOH,CH;COCH,CH3, otros compuestos oxigenados

Dadas las ventajas econdmicas de la carbonilacién del metanol, este proceso se utiliza poco
hoy en dia.

o CARBONILACION DE METANOL

Se descubrid hacia 1913 que el metanol, principal producto de reaccion del gas de sintesis,
podia ser carbonilado para producir acido acético, pero fue en 1920 cuando este método se
hizo econdmicamente viable dada la posibilidad de obtener metanol en cantidades
comerciales. Esta via se ha convertido en la forma generalmente aceptada de obtener el 4cido
y ha supuesto gran parte de la capacidad de produccion durante los tltimos afios.

La reaccion que tiene lugar es la siguiente:

Catalizador

CH,0H + CO ———— CH,COOH

La primera planta comercial fue puesta en funcionamiento por BASF hacia 1960, utilizando
yoduro de cobalto como catalizador. En este proceso el metanol (solo o mezclado con dimetil
éter y una pequefia cantidad de agua) reacciona con monoxido de carbono en presencia de
yoduro de cobalto II, en fase liquida, a 250°C y 680 bar. La selectividad a acido acético era
90% (basada en CH30H) y 70% (basada en CO) [5].

Unos afios més tarde, Monsanto descubrié que el uso de rodio combinado con yodo como
catalizador permitia utilizar condiciones de operacidn menos extremas obteniendo mayor
selectividad.

I\

CO—I_
CO
MeCOl Mel
Me

Me\ /O_]_

| | I<1_CO
= R

-Tc HI 1~ | “co
' MeCO,H MeOH

k Me\ /O—l_ /

Figura 1.2: Ciclo catalitico de la carbonilacién de metanol con catalizador basado en rodio
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En el proceso industrial metanol y mondxido de carbono reaccionan de forma continua, en
fase liquida, a 150-200°C y bajo presiones de hasta 30 bar. De esta manera la selectividad a
acido acético llega al 99% (basada en CH3OH) y supera el 90% (basada en CO)[5]. En una
unidad comercial de proceso se incluye la produccion y regeneracion del catalizador.

En 1996 BP anuncié un nuevo proceso para la carbonilacién del metanol basado en el uso de
un catalizador de iridio denominado Cativa'". Este proceso ofrece mejoras en cuanto a
tecnologia, ademds de un ahorro de costes [6].

La calidad del 4cido acético obtenido mediante el proceso Cativa' " es excepcional. La
cantidad de impurezas orgéanicas de yoduro es muy baja, mientras que esto suponia un
problema en procesos basados en catalizadores de rodio. La cantidad de acido propidnico
producido en el proceso Cativa'" es inferior a la formada en procesos con rodio, lo que
significa menos consumo de energia a la hora de purificar el producto.

Off-gas to

scrubber and flare /f\

MeCO,H
product

co

\

Y

Catalyst
recycle
Stream

MeOH

S I

Reactor Flash "Lights" Drying ""Heavies"
tank removal column column removal column

(propionic acid
I— Distillation train

by-product)
Figura 1.3: Diagrama esquematico de un planta de carbonilacion de metanol [7]

o BIOSINTESIS DE ACIDO ACETICO

Desde un punto de vista econdomico, los métodos biotecnologicos de obtencion de é4cido
acético no tienen comparacion con los métodos sintéticos, en especial con la carbonilacion de
metanol. Sin embargo, la biosintesis de 4cido acético presenta algunas ventajas en otros
aspectos. La principal es que la materia prima puede obtenerse a partir de fuentes renovables.
Ademas, es posible conseguir un amplio rango de productos, no solo a partir de los métodos
bioldgicos tradicionales, sino también de la ingenieria genética.

Tradicionalmente, el acido acético obtenido de forma bioldgica se destina a la industria
alimentaria. El proceso se puede llevar a cabo de forma aerdbica o anaerdbica.

La via aerdbica estd compuesta de dos pasos. En primer lugar se produce etanol a partir de
glucosa, operacion que se lleva a cabo a temperaturas que rondan los 30°C y en la que se
utilizan microorganismos anaerdbicos como Saccharomyces cerevisiae. El rendimiento es
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aproximadamente del 90%. El segundo paso es la oxidacion del etanol utilizando la bacteria
aerdbica Acetobacter aceti a 27-37°C con un rendimiento de aproximadamente 85% [8].

20
CeH,,05 — 2CHsCH,0H (+2€0,) -3 2CH,;COOH + 2H,0

Por otro lado, en el proceso anaerdbico se utilizan especies de bacterias acetogénicas, las
cuales son capaces de convertir la glucosa casi estequiométricamente en acido acético.

CoHy,0, — 3CH;COOH

Comparando ambas vias se encuentra que en el proceso aerdbico solo se produce acido
acético, lo cual es una ventaja, mientras que en el proceso anaerdbico se obtienen cantidades
significativas de acidos propidnico y butirico. Ademas la fermentacion aerdbica es un
proceso mas rapido y con ella se obtiene 4cido acético de mayor concentracion (hasta 11%).
Esto hace que, para la obtencion de vinagre, se utilice exclusivamente la via aerdbica. Sin
embargo, se esta investigando el proceso anaerdbico dadas sus ventajas econdmicas. El coste
de los equipos es mas bajo, la operacidn es relativamente simple y se eliminan los costes de
aireacion. Con un rendimiento del 85%, la via anaerdbica ofrece una reduccion del 60% en
materia prima frente a la via aerdbica.

Los caldos de fermentacion estan formados mayoritariamente por agua, con una pequefia
cantidad de acido acético (generalmente igual o inferior al 5%). Esto hace que sea necesario
disefiar procesos de recuperacion del acido de las disoluciones acuosas formadas. Los
diferentes métodos estudiados para llevar a cabo este propdsito se presentan con detalle en el
apartado 1.2.

1.1.2 Mercado

Seglin un estudio realizado por Grand View Research Inc. en 2015 [9], se espera que el
mercado global de 4cido acético alcance los 13,31 billones de dolares en 2022. El aumento
del uso de 4cido tereftalico purificado en la fabricacion de poliéster y el crecimiento de la
demanda de acetato de vinilo mondmero, impulsardn el crecimiento del mercado en los
proximos seis anos.

El estudio indica que, s6lo en 2014, China fue el mercado mas grande de acido acético,
representando el 40% del volumen de demanda global. Ademas se prevé que este dominio se
mantendra durante el periodo estudiado (2012-2022).

4% _\ 204 & China
& America
8% Oeste Eur
& 43% & Noroeste Asia
Sur&Sureste
6% Asia
Or. Med &
Africa
Este Eur

Figura 1.4: Produccion de acido acético segiin region en 2014 (Fuente: Tecnon OrbiChem)
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La demanda global de acido acético para la produccion de acetato de vinilo mondmero
sobrepasé las 3600 kilo toneladas en 2014 y se espera que la tasa de crecimiento anual sea de
mas del 4% desde 2015 a 2022.

En cuanto a la demanda global de 4cido acético para la produccion de é4cido tereftalico
purificado, sobrepaso las 2500 kilotoneladas en 2014 y se espera que esté por encima de las
3800 kilotoneladas en 2020.

Global acetic acid market, by application, 2012 — 2022 (Kilo Tons)

2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020 2021

2022

/AN B Acetic anhydride ™ Acetate esters BPTA ® Others

Figura 1.5: Evolucion del mercado global de acido acético, segtin su aplicacion, en kilo toneladas [9]

1.1.3  Purificacion y concentracion de dcido acético

Como ya se ha comentado, en la biosintesis del acido acético es necesaria una operacion de
recuperacion del producto del caldo de fermentacion, siendo éste uno de los objetivos del
desarrollo de este trabajo.

El propdsito de la recuperacion del producto es llevar el 4cido hasta la pureza especificada,
con posibilidad de reciclar el agua al proceso y recuperar otras especies. Los costes de esta
operacidn son elevados, lo que hace que sean clave en la viabilidad econdmica del proceso.

Chemicals
|Fr = _l SR _|
: [
. Carboxylic acid
| Upgradin e
Carbohydrates Acids / bases Mineral acid : = e | derivatives
l l e S 1
0
Primary ! Counterion I Concentration
Fermentation s Clarification =i recovery ﬁ: Ty | Purification Formulation
l l : - 1— - l l
Nutrilenls Cells, debris Aqueous waste Mineral salt Impurities Carboxylic acid
water

Figura 1.6: Secuencia de proceso para la recuperacion de acidos carboxilicos obtenidos mediante fermentacién [10]
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Se han propuesto diferentes métodos para purificar disoluciones acuosas de acido acético
como la precipitacién de sales, la reaccion con un alcohol para la posterior recuperacion del
éster, uso de membranas, destilacion reactiva y extraccion liquido-liquido.

Estudios en los que se hace especial hincapié en la eficiencia economica de la separacion de
acido acético, consideran el uso de agentes de esterificacion [11][12].

Para concentraciones de acido inferiores al 40%, la extraccion liquido-liquido es una solucion
mas apropiada que la destilacion, ya que los costes de operacion asociados a destilar esa gran
cantidad de agua sobrepasan los costes de capital correspondientes a los equipos de extraccion
[13][14].

La extraccion liquido-liquido ha sido la tecnologia mas estudiada para la recuperacion
primaria de 4cidos carboxilicos. La naturaleza de los disolventes ha evolucionado desde
disolventes organicos de un solo componente hasta disolventes multicomponente, hechos casi
a medida, que permiten optimizar las caracteristicas de las que depende el proceso de
extraccion. Para conseguirlo, los disolventes mds modernos pueden estar compuestos por un
extractor, un modificador y un diluente.

Busche [8] estableci6 el proceso tradicional para la recuperacion de acido acético obtenido
mediante fermentacion. El proceso es el que se muestra en la figura 1.7.

Make-up
Solvent ====<  rpe—
EXTRACT ! ACID REFINER
FLASH TANK : DECANTER
|
Fermenter I STRIPPER
Liquor \
{ e —
EXTRACTER L. B. Purge
AZEO. STILL |
SOLVENT
FEED
TANK 1
1 } carson H.B.
% * ADSORBERS Purge
v HEAT
RAFFINATE EXCHANGER
FLASH TANK Aqueous
Recycle
PRODUCT
STORAGE

Figura 1.7: Proceso tradicional de recuperacion de acido acético [8]

La primera unidad es un extractor en el que el acido acético es separado del caldo de
fermentacion utilizando el disolvente reciclado, el cual debe estar libre de acido para que la
eficiencia sea alta. La corriente de refinado contiene agua, acido acético no recuperado y una
cantidad de disolvente limitada por su solubilidad. Esta corriente se lleva a una columna de
stripping para reciclar el disolvente presente y purificar el agua. La corriente de extracto
formada por el disolvente, acido acético y algo de agua, se alimenta a una columna de
destilacion azeotrdpica.

La purificacion del extracto de forma continua mediante destilacion azeotropica es aplicable
cuando el disolvente forma un azedtropo heterogéneo de minimo punto de ebulliciéon y no
existe azeotropo ternario. Agua y disolvente se separan por cabeza con una minima cantidad
de 4cido acético. Los vapores se condensan y se decantan para formar una fase rica en
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disolvente y otra fase acuosa. La fase rica en disolvente se utiliza para proporcionar reflujo a
la columna y se recicla al extractor. La fase acuosa se alimenta a la columna de stripping para
retirar el disolvente residual antes de reciclar el agua. La corriente de fondo de la columna de
destilacion contiene el agua retirada del acido acético, pero debe ser purificada para eliminar
componentes pesados.

Se han estudiado diferentes tipos de disolventes para la operacion de extraccion.

Las aminas terciarias son consideradas disolventes altamente eficientes, en especial si se usan
sistemas encapsulados para evitar que se formen emulsiones [15][16]. Debido a su
funcionalidad interactian mediante apareamiento de iones y enlaces de hidrogeno formando
un complejo cuya estequiometria depende del numero de grupos carboxilicos y de las
caracteristicas del disolvente.

Recientes investigaciones se han centrado en encontrar nuevos disolventes con alto
coeficiente de distribucion que faciliten la extraccion. Un nuevo tipo de disolventes propuesto
han sido los liquidos i6nicos, considerados buenos candidatos para ser disolventes con poco
impacto sobre el medioambiente. Las principales propiedades que hacen atractivos a los
liquidos i6nicos son su estabilidad ante la temperatura y el hecho de que su presion de vapor
sea practicamente cero.

También se ha considerado el uso de disolventes que proporcionen a la vez parejas de
donantes y aceptores de enlaces de hidrogeno, como los acidos carboxilicos, los cuales
tienden a dimerizarse en ambientes hidrofobos. Acidos grasos de cadena media han sido
investigados como disolventes para recuperar acido acético de disoluciones acuosas [2].

Un aspecto muy importante para el disefio de operaciones de extraccion liquido-liquido es el
sistema de recuperacion del disolvente, sin embargo es escasa la informacién publicada al
respecto. Existe un resumen de métodos propuestos para la recuperacion de acido lactico (de
los cuales la mayoria podria aplicarse a los 4cidos carboxilicos en general) en el que se indica
que para disolventes con buenas propiedades de extraccion, se requieren sistemas mas
complejos para su recuperacion [17]. Mas informacion acerca de procesos de recuperacion del
disolvente se muestra en el apartado 3.1.3.

1.2 Disolventes considerados

En el Grado en Ingenieria Quimica impartido en la Escuela Técnica Superior de Ingenieros
Industriales (UPM) se llevan a cabo experimentos, tanto en laboratorio como en planta piloto,
en los que se estudia la extraccion de acido acético utilizando MIBK como disolvente. Este
hecho es el responsable de que haya sido este compuesto uno de los disolventes elegidos para
el presente estudio. En los experimentos mencionados se utiliza el MIBK en una operacion de
extraccion que tiene fines didécticos, lo que se pretende evaluar ahora es su eficiencia en un
proceso de extraccidon en condiciones que se pueden encontrar a escala industrial, con fines
comerciales.

Las dificultades técnicas encontradas en la columna de extraccion de la planta piloto del
departamento de Tecnologia Quimica (DIQUIMA) llevaron a realizar un estudio cuyo
objetivo era su puesta a punto, disefiando también un proceso para la recuperacion del
disolvente mediante una segunda extraccion con hidroxido de sodio [18]. Las condiciones de
operacion encontradas en ese estudio se tomardn aqui como base para realizar las primeras
simulaciones.
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El acetato de etilo es el otro disolvente elegido para el estudio, ya que es un ejemplo de
disolvente utilizado a escala industrial, ademés de haber sido escogido para estudiar el
proceso de extraccion de acido acético en varios estudios disponibles en la literatura.

1.2.1 Metil-isobutil-cetona (MIBK)

La metil-isobutil-cetona ((CH3),CHCH,C(O)CH3) es un liquido incoloro, estable y sin
capacidad para polimerizar.
Se obtiene a partir de acetona en tres etapas, mediante intermedios aislables:

1. Condensacion de aldol (catalizada con una base)
2. Deshidratacion (catalizada con protones)
3. Hidrogenacion (catalizada con Cu o Ni)

El esquema de reaccion se muestra a continuacion [19]:

H

Hj Hj
5 2
CH, ©CH; 423K CH, CHs che Hy  cf, Ha
CH;, ;
acetone diasaibne alsohol mesityl oxide methyl |so.butyl ketone

Los productos de la hidrogenacion son separados y purificados mediante destilacion.

Los procesos modernos combinan estas tres etapas en una utilizando intercambiadores de
cationes acidos, zeolitas, fosfato de circonio como catalizadores. La condensacion de aldol y
la hidrogenacién ocurren de manera simultanea, con alta selectividad y de forma exotérmica
[5].

El MIBK se utiliza como intermedio quimico, disolvente para la fabricacion de pinturas,
gomas, productos farmacéuticos y otros productos quimicos. También se utiliza en la
industria de los semiconductores. Funciona bien para disolver resinas usadas en pinturas,
tintas y otros tipos de recubrimientos de superficies.

1.2.2  Acetato de etilo

El acetato de etilo (CH3-COO-CH,-CH3) es un liquido incoloro con un caracteristico olor
dulce. Forma azeotropos con agua (8,2% en masa de agua y 70,4 °C), etanol (30,8% en masa
de etanol y 71,8 °C) y metanol (44% en masa de metanol y 60,2°C). Con agua y etanol forma
un azeotropo ternario (7,8 % en masa de agua, 9% en masa de etanol y 70,3°C) [21].

El acetato de etilo se obtiene a partir de etanol y 4acido acético en procesos tanto continuos
como discontinuos. Una etapa importante en el proceso continuo es la separacion del éster,
que se lleva a cabo mediante destilacion, aprovechando el azeotropo alcohol-éster-agua. Tras
la decantacion y la purificacion, el rendimiento del éster puede llegar al 95%.

CAT Acido
CH;CH,0H + CH;COOH <—— CH;CO0OCH,CH; + H,0

En la oxidacion de m-butano también se forma acetato de etilo, junto a otros muchos
productos.
La reaccion Tishchenko es otra manera de obtener acetato de etilo. Dos moles de acetaldehido
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pueden reaccionar para formar acetato de etilo con un catalizador alcoxido metalico a bajas
temperaturas.

CAT
2CH,CHO - CH;COOCH, CH,

El acetato de etilo es un disolvente importante utilizado principalmente en la industria de
pinturas, adhesivos, tinta y cosméticos, ademas de ser un disolvente efectivo para muchos
tipos de resinas. Es también utilizado como disolvente de extraccion en la industria
farmacéutica y en el proceso de obtener café descafeinado.
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2. OBJETIVOS

El presente trabajo pretende, principalmente, llevar a cabo un estudio sobre del proceso de
extraccion de acido acético con recuperacion del disolvente mediante simulacion con Aspen
Plus®. El objetivo es comparar el comportamiento del proceso utilizando dos disolventes
diferentes: metil-isobutil-cetona (MIBK) y acetato de etilo. Las razones por las que estos son
los dos disolventes elegidos se mencionan en el apartado 1.2.

Se evaluaran las condiciones de operacion requeridas en la operacion de extraccion para cada
disolvente, asi como la validez de dos modalidades de proceso para su recuperacion:
reextraccion con hidréxido de sodio y destilacion.

En primer lugar el objetivo es evaluar el comportamiento de la extracciéon. Ya se ha
demostrado experimentalmente que la transferencia de materia de &cido acético a la fase
organica ocurre [18], por lo que en la primera serie de simulaciones se comprobard qué
proporcion volumétrica de alimentacion/disolvente da lugar a un comportamiento adecuado
de la extraccion. Se definiran las caracteristicas de la alimentacion y de la columna de
extraccion de acuerdo a los datos extraidos del estudio antes mencionado.

Una vez conocida la influencia que ejerce la proporcion de disolvente sobre la operacion de
extraccion, se procederd a cambiar las condiciones de alimentacion a aquellas que se asimilen
al producto obtenido en la biosintesis de acido acético, dado que ese es el tipo de disoluciones
que interesaria purificar a escala industrial. En esta serie de simulaciones se pretende hallar el
nimero de etapas que permiten una recuperacion aceptable de acido acético.

El siguiente paso sera disefiar el proceso de recuperacion del disolvente. En primer lugar se
simulard la reextraccion con hidréxido de sodio, cuya validez ya ha sido demostrada tanto a
escala laboratorio como a escala de planta piloto [18], y seguidamente se evaluard la
posibilidad de utilizar la destilacidon como método para reciclar el disolvente empleado.

La segunda parte de este trabajo se centrara en evaluar el uso de otro disolvente: acetato de
etilo. Como ya se ha mencionado, se elige este compuesto debido a que es uno de los
disolventes utilizados actualmente en la industria [14], ademds de existir en la literatura
experimentos que lo tienen en cuenta al estudiar el comportamiento de la extraccion de acido
acético [13][22][23].

Al igual que en el caso del MIBK, se llevaran a cabo una serie de simulaciones donde las
condiciones de la alimentacion seran las que se pueden encontrar al obtener 4cido acético por
fermentacion. De esta manera, de nuevo se pretende averiguar el nimero de etapas necesario
para obtener una recuperacion aceptable de d4cido acético, utilizando determinadas
proporciones alimentacion/disolvente.

A continuacién se procederd a evaluar los métodos de recuperacion del disolvente antes
mencionados: reextraccion con hidroxido de sodio o destilacion.

Una vez conocidos los resultados del proceso de extraccion con recuperacion del disolvente,
tanto para el MIBK como para el acetato de etilo, se podra realizar una comparacién entre
ambos en términos de:

= Comportamiento de la extraccidon (recuperacion de soluto, pérdidas de disolvente,
condiciones de operacion...)
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Objetivos

= Costes derivados del consumo de disolvente
= Costes de inversion
= Impacto ambiental

= Seguridad y toxicidad
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3. METODOLOGIA

Las bases sobre las que se sustenta este trabajo son la utilizaciéon de la extraccion liquido-
liquido como método de separacion y la utilizacion del simulador Aspen Plus® para
representar el funcionamiento de esta operacion.

3.1 Extraccion liquido-liquido

La extraccion en fase liquida es la operacion de transferencia de materia en un sistema de dos
fases liquidas. Los componentes de una disolucion se separan al ponerse en contacto con otro
liquido inmiscible o parcialmente miscible, distribuyéndose selectivamente entre las dos fases
liquidas. Es una operacién de uso bastante establecido, aunque no tanto como la destilacion,
la absorcioén o el stripping.

Se denomina soluto al componente que se separa, disolvente al que se introduce para crear
una nueva fase y separarlo, y diluyente a aquél del que se quiere separar el soluto. La fase que
sale del equipo de extraccion y contiene la mayor parte del disolvente y del soluto, se conoce
como extracto, mientras que la fase que contiene la mayor parte del diluyente se denomina
refinado.

El disolvente puede ser un componente puro o una mezcla. Si la alimentaciéon es una
disolucion acuosa, se usa un disolvente organico; si la alimentacion es orgénica, el disolvente
suele ser agua.

Una etapa tedrica o etapa de equilibrio es un aparato que es capaz de mezclar dos liquidos
inmiscibles hasta que se alcanzan concentraciones de equilibrio, para después separar las dos
fases fisicamente. La extraccion en flujo cruzado es una cascada o serie de etapas en la que el
refinado de una de las etapas se pone en contacto con disolvente fresco en una etapa
consecutiva. Por otro lado, en la extraccion en contracorriente el disolvente entra en la etapa
mas alejada de la alimentacién, de manera que las dos fases avanzan en direcciones
contrarias. El objetivo el transferir uno o méas componentes de la alimentacion al extracto. El
esquema de cada modalidad se puede encontrar en la figura 3.1.

Cuando se utiliza un equipo de contacto por etapas, las dos fases se mezclan, estando una de
ellas suspendida sobre la otra en forma de gotas. Las fases se separan antes de salir de cada
etapa. Sin embargo, si lo que se utiliza es un equipo de contacto continuo (diferencial), una de
las fases se puede mantener dispersa, en forma de gotas, a lo largo del equipo. La fase
dispersa puede mezclarse antes de su descarga.

La extraccion liquido-liquido se utiliza cuando la destilacion es dificil de llevar a la practica o
cuando su coste es muy elevado. La viabilidad econdmica de un proceso de extraccion
liquido-liquido depende, principalmente, del disolvente elegido y de los procedimientos
utilizados para la recuperacion del mismo.
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Figura 3.1: Esquema de extraccion de flujo cruzado (izquierda) y de flujo en contracorriente (derecha)

3.1.1 Equilibrio liquido-liquido
Teniendo lugar la siguiente reaccion de equilibrio:
A(ac) & A(org)

Se denomina constante de reparto K al cociente entre la concentracion de soluto en el extracto
y la concentracion de soluto en el refinado.

[A]°¢
[A] ac

K =

La separacion relativa o selectividad a, entre dos componentes, A y B, se puede definir como
el ratio entre los dos coeficientes de reparto.

a (A/B) = g—A
B

Esto es andlogo a la volatilidad relativa en destilacion.
El coeficiente de distribucién D es el ratio entre la concentracion total del soluto en la fase
organica y la concentracion total del soluto en la fase acuosa, generalmente medida en el
equilibrio.

[A] org

tot

[AlEoe

Es importante distinguir entre K y D. La constante de reparto tiene un valor, mientras que el
coeficiente de distribucion puede cambiar con las condiciones de disolucion si las cantidades
relativas de las especies cambian. En una extraccion liquido-liquido simple, sin reacciones
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secundarias, la Unica reaccion que afecta a la extraccion es la de distribucion entre las dos
fases. En este caso el valor de Ky D coincide.

En la termodindmica de la extraccion liquido-liquido no existe una teoria sencilla como la de
disoluciones ideales para el equilibrio liquido-vapor. A menudo es preferible el uso de datos
experimentales en lugar de predicciones basadas en correlaciones con coeficientes de
actividad. Estos datos pueden ser corregidos mediante el uso de ecuaciones de coeficiente de
actividad, por ejemplo NRTL o UNIQUAC.

La forma mas comun de representar los datos de equilibrio liquido-liquido es mediante un
diagrama triangular equilatero. Cada vértice es una componente puro de la mezcla, mientras
que cada lado es una mezcla de los dos componentes puros situados en sus extremos.
Cualquier punto en el interior del tridngulo es una mezcla ternaria (figura 3.2). Los sistemas
que se dan con mas frecuencia son los del tipo I (figura 3.3 (a)), en los que solo una de las
mezclas binarias es inmiscible. De este tipo es el sistema acido acético-agua-MIBK, donde
solo la pareja agua-MIBK es inmiscible. En el caso de un sistema de tipo II, dos de las
mezclas binarias son inmiscibles, lo que significa que el soluto no es totalmente miscible en
uno de los liquidos (figura 3.3 (b)).

Muchos sistemas liquidos inmiscibles presentan una temperatura critica de disolucion, a partir
de la cual no existe separacion de fases. En ocasiones un sistema también puede tener una
temperatura critica inferior, por debajo de la cual el sistema serd totalmente miscible. Un
ejemplo de este fendmeno es el sistema binario MIBK-agua. Cambios de presion
generalmente tienen un efecto despreciable en el equilibrio liquido-liquido.

AVA /\\/ \/'
C|

\ .\"\x\ \\ / " N/
/ \ / \// \\/ / \\/ \ \!czcla bmam (B, )\/\/\
0.2 04 09

0.6 0.7

Figura 3.2: Diagrama triangular equilatero
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Figura 3.3: Sistemas Tipo I (a) y Tipo II (b) [24]

3.1.2 Eleccion del disolvente

En el proceso de separacion liquido-liquido, las interacciones entre el soluto y el disolvente
son muy complicadas, por lo que no se debe considerar la extraccion independientemente de
la recuperacion del disolvente a la hora llevar a cabo el disefio. Los céalculos de disefio no
pueden basarse Unicamente en coeficientes de reparto, ya que en muchos casos se ha
demostrado que la opcidén mas econdmica no era la mas evidente o la que se habia estimado
en los estudios preliminares.

Cuando el objetivo es recuperar sustancias organicas, el primer paso en el desarrollo de la
extraccion con disolventes es conocer la composicion de la alimentacion y su caudal, asi
como las especificaciones de calidad del producto y de la composicion del refinado. Una vez
hecho esto, se elabora una primera lista de posibles disolventes.

No existe un disolvente universal, lo que significa que la eleccion debe llevarse a cabo para
cada proceso individualmente, basindose en la informacion conocida respecto a las
interacciones entre las dos fases. Las caracteristicas deseables en un disolvente son [25][26]:

a. Alta capacidad de extraccion de las especies deseadas

Esta propiedad se refiere a la carga de soluto por masa de disolvente que se puede
conseguir.

b. Selectividad

La selectividad o separacion relativa (o), definida en el apartado 3.1.1, es la capacidad
de disolver gran cantidad de uno de los componentes clave sin disolver
significativamente otros componentes. El poder de separacion de un sistema liquido-
liquido estara determinado por la desviacion de o de la unidad. Una separacion
relativa de 1 significa que no existe separacion de los componentes entre las dos fases
liquidas. Concentraciones de soluto diluidas generalmente proporcionan mayores
factores de separacion.
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¢. Baja solubilidad en el diluyente de la alimentacion

El hecho de que el disolvente sea poco soluble en el diluyente de la alimentacion que
contiene el soluto (por ejemplo agua), implica que poca cantidad se pierda en la
corriente de refinado.

También conviene que el diluyente de la alimentacion tenga baja solubilidad en el
disolvente, de manera que sea poca la cantidad de diluyente que pase a la corriente de
extracto y sea mejor la separacion relativa.

d. Facil regeneracion

El disolvente debe ser separado del soluto en la corriente de extracto, asi como
recuperado de la corriente de refinado con el objetivo de reciclarlo al proceso. La
destilacion es utilizada frecuentemente por lo que es deseable que la volatilidad
relativa entre el disolvente y el resto de los componentes sea significativamente
mayor o menor que la unidad.

e. Propiedades fisicas adecuadas (densidad, viscosidad, tension superficial, etc.)

La diferencia entres las densidades de las dos fases liquidas afecta a los caudales que
pueden conseguirse en equipos de extracciébn en contracorriente, asi como a la
coalescencia.

Si la tension superficial es alta, se favorece la rapida coalescencia y generalmente se
requiere gran agitacion para producir gotas pequefias. Baja tension superficial permite
que las gotas se rompan con baja intensidad en la agitacion, pero también supone
coalescencia lenta. La tension superficial suele disminuir a medida que la solubilidad
y la concentracion de soluto aumentan.

f- Relativamente barato, no toxico y no corrosivo.

Es deseable que la toxicidad sea baja en caso de inhalacion de vapores del disolvente
o contacto con la piel, ya que se puede estar expuesto durante reparaciones de los
equipos o al transferir el disolvente. También es conveniente que la toxicidad para
peces y organismos sea baja cuando los efluentes de la extraccion se liberan a rios o
lagos.

Una vez realizada la seleccion preliminar, se puede llevar a cabo una segunda criba basada en
calculos simplificados de consumo de energia, ya que los costes de capital para esquemas
similares de proceso no variaran significativamente.

En la seleccion final, se deben llevar a cabo calculos rigurosos acompafiados de pruebas de
laboratorio para el estudio de propiedades de la separacion, estabilidad quimica, verificacion
de los datos de equilibrio, etc.

Si se obtiene la informacion suficiente para elaborar una hoja de procesos, se puede valorar la
posibilidad de llevar a cabo ensayos en planta piloto. A partir de los datos obtenidos en la
planta piloto se puede proceder a llevar el proceso a escala industrial, de acuerdo a los
principios que se encuentran en la literatura.
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3.1.3 Recuperacion del disolvente

Una de las caracteristicas que sera determinante en la eleccion del disolvente adecuado es la
facilidad con la que pueda ser regenerado. Esto es, el estudio de métodos para purificar el
extracto, separando el disolvente del soluto, de manera que el primero pueda devolverse a la
columna de extraccién para ser reutilizado. El método para llevar a cabo la regeneracion
dependera de las propiedades del disolvente. La destilaciéon es uno de los métodos mas
utilizados, aunque también existe la posibilidad de llevar a cabo una segunda extraccion
liquido-liquido.

El trabajo realizado por Wasewar et al. [17] mencionado anteriormente, recoge diferentes
formas de recuperar el acido foérmico de la corriente del extracto. Entre ellas estd la
reextraccion utilizando NaOH o NaCl para desplazar el equilibrio.

Existe otro estudio en el que se estudia la extraccidon tanto de acido férmico como de 4cido
acético (con gran variedad de disolventes) y se lleva a cabo la recuperacion del disolvente
mediante destilacion a vacio [27]. La temperatura que se puede utilizar es limitada, dada la
posibilidad de que los 4cidos se descompongan a altas temperaturas. Los resultados obtenidos
en ese estudio muestran que el 4cido acético es mas resistente a la descomposicion térmica
que el acido formico.

También se han realizado experimentos en los que la regeneracion del disolvente en la
extraccion de acido acético se lleva a cabo mediante otra extraccion liquido-liquido,
utilizando una disolucion de NaOH como agente extractor [13][22].

3.1.4 Consideraciones economicas

El disefio de un proceso de extraccion liquido-liquido con éxito depende de la seleccion de
disolventes con bajo coste que hagan posible operar en las condiciones naturales de la
disolucion, ademas de minimizar las pérdidas de fase organica a la fase acuosa.

Las pérdidas de disolvente pueden ocurrir de varias formas: disolucion en la fase acuosa,
arrastre, volatilizacion, degradacion y formacion de residuos, entre otras.

Para la mayoria de los sistemas, las pérdidas de disolvente por disolucion en la fase acuosa
son pequenas y hay poco que se pueda hacer para evitarlas. Las pérdidas por arrastre pueden
variar de forma considerable, habitualmente causadas por mal disefio de los equipos,
inestabilidad del sistema, etc. La volatilizacion dependera de la temperatura del sistema y de
la validez de su aislamiento. En cuanto a la degradacion, ésta serd funcion de la estabilidad
del disolvente, la composicion de la fase acuosa y la temperatura. La formacion de residuos
viene dada principalmente por la presencia de sélidos en suspension y la composicion de la
fase acuosa.

Las consideraciones econdmicas se dividen en dos areas: la inversion de capital y los costes
de operacion.

La inversion de capital estd relacionada con el tamano de los equipos necesarios para
conseguir una determinada capacidad de proceso, ademas de los caudales utilizados, el
inventario de disolvente y la construccion de la planta. Para cada proceso existen diferentes
posibilidades de diseio de la planta, incorporando diferentes tipos de equipos e
instrumentacion que resultan en variaciones en los costes de capital.

En resumen, los factores que influyen en la inversion de capital son los siguientes [25]:

1. Nuamero de etapas y nimero de mezcladores o columnas requeridas
2. Lacinéticay, por tanto, el tamafio del aparato de mezcla

3. Fenomenos de coalescencia
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4. Fenémenos de arrastre y, por tanto, los costes de los equipos de recuperacion del
disolvente

Caudales utilizados

Requisitos de construccion

Equipos auxiliares

Equipos necesarios para cumplir especificaciones medioambientales

La ingenieria de disefio

AR SR A

En cuanto a los costes de operacion, éstos dependeran de las pérdidas de disolvente, mediante
alguno de los fendmenos mencionados anteriormente, los costes de mantenimiento y el
consumo energético. Ademas, si el refinado necesita ser tratado para recuperar mayor
cantidad de soluto o para cumplir con las regulaciones medioambientales, esto supondra
costes adicionales.

3.2 Aspen Plus®

Aspen Plus® es un simulador de procesos muy potente; una herramienta utilizada para el
modelado de procesos quimicos, farmacéuticos y de refino de petrdleo.

La simulacién de procesos permite predecir el comportamiento de un proceso utilizando
relaciones bdsicas de ingenieria, como balances de masa y energia, y equilibrio quimico y de
fases.

Mediante datos termodinamicos fiables, condiciones de operacion realistas y modelos
rigurosos de equipos, es posible simular el comportamiento de una planta industrial. Con la
simulacién se pueden mejorar los disefios de futuras plantas o aumentar el rendimiento de
plantas ya existentes.

Para convertir un proceso en una simulacién de Aspen Plus” es necesario seguir estos pasos:

I.  Especificar los componentes quimicos que participan en el proceso (se pueden obtener
desde las bases de datos de Aspen o definirlos manualmente).

II.  Especificar los modelos termodindmicos que representan las propiedades fisicas de los
componentes y sus mezclas en el proceso. Estos modelos estdn integrados en el
simulador.

II.  Definir el diagrama de flujo (operaciones unitarias, corrientes de proceso...)
IV.  Especificar los caudales y las condiciones termodinamicas de los componentes en las
corrientes de entrada.

V.  Especificar las condiciones de operacion de los equipos.

Aspen Plus® permite cambiar la configuracion del diagrama de flujo, las condiciones de
operacion o la composicion de la alimentacién, de manera que sea posible analizar
alternativas de proceso. Ademas, con Aspen Plus” se pueden realizar gran variedad de tareas,
como estimar propiedades fisicas, generar resultados graficos y tabulares u optimizar el
proceso.
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Figura 3.4: Interfaz de usuario Aspen Plus

* Bloques basados en balance de materia

Estos bloques tienen gran importancia, ya que cuando se combinan para crear un modelo
simple de proceso, los resultados se utilizan como estimacion inicial para un modelo mas
riguroso.

El bloque Mixer combina un niimero arbitrario de corrientes de entrada y produce una unica
corriente de salida mediante un simple balance de materia. Por el contrario el bloque Fsplit
estd disefiado para dividir una corriente o una mezcla de corrientes, de las que se conoce su
caudal, composicion, temperatura y presion, en un niimero arbitrario de corrientes de salida en
condiciones idénticas.

Figura 3.5: Esquema Bloques Mixer y FSplit

* Bloques de separacion simples

Cuando se utiliza el bloque Sep las corrientes alimentadas se mezclan, computandose su
caudal, composicion y entalpia molar. Se permite asignar los caudales o la proporcion en la
que se desea separar cada uno de las n-1 corrientes de salida. La composicion de la corriente n
se calcula mediante balance global de materia.

El bloque Sep2 esta disefiado para modelar un separador simple, por ejemplo en una
operacion de destilacion o extraccion. La diferencia entre este bloque y el Sep es que éste
proporciona mayor flexibilidad en sus especificaciones. Las especificaciones adicionales son
el ratio entre el caudal de una corriente de salida y la suma de caudales de las corrientes de
entrada y la fraccidn masica o molar de un componente en las corrientes de salida. Ademas,
hay independencia entre algunas de las especificaciones.
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Figura 3.6: Esquema Bloques Sep y Sep2

También existen bloques cuyo objetivo es manipular las corrientes. Es el caso del duplicador
de corrientes, el cual permite trabajar con corrientes idénticas cambiando los pardmetros
termodinamicos, o el multiplicador de corrientes

* Decantador y bloques flash

Hay dos bloques flash rigurosos que resuelven los balances de materia y energia adecuados,
ademads de ecuaciones de equilibrio.

El bloque Flash?2 estd disefiado para producir una Unica fase vapor y una Unica fase liquida
que estan en equilibrio cuando se especifican las condiciones de la mezcla multicomponente
de tal manera que se encuentra en la region bifasica. De forma similar, el bloque Flash3 esta
disefiado para producir una fase vapor y dos fases liquidas en equilibrio, ademads, es posible
resolver un problema de equilibrio liquido-liquido cuando no existe fase vapor. El bloque
Decanter esta diseiiado para producir inicamente dos fases liquidas en ausencia de vapor.

—

——

L

Figura 3.7: Esquema Bloques Flash2, Flash3 y Decanter

* Bloques de cambio de presion

Los bloques Pump, Compressor y Multistage Compressor modifican la presion como
resultado de la conversion de algln tipo de trabajo en movimiento sobre una corriente.

El bloque Pump representa una bomba y se usa para calcular la potencia requerida para
impulsar un fluido hasta una presion determinada. También puede utilizarse para modelar una
turbina.

El bloque Compressor representa una operacion de compresion en una Unica etapa, mientras
que Multistage Compressor representa una operacion de compresion multietapa.

Los otros tres modelos Valve, Pipe y Pipeline, son objetos estacionarios que incorporan
resistencia movimiento del fluido que debe ser vencida mediante el uso de una bomba o
compresor.
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Figura 3.8: Bloques de cambio de presion

e Cambiadores de calor

La implementacion de modelos de transferencia de calor es diferente de la mayoria de
modelos de Aspen Plus”, ya que algunos permiten un disefio detallado utilizando programas
industriales de alta calidad ya integrados en el simulador (Hetran and Tasc shell- and-tube
heat exchanger y Aerotran air-cooled exchanger).

El bloque Heater permite especificar las condiciones de la corriente de salida de diferentes
formas, lo que resulta en el célculo de la energia requerida para calentar o enfriar una
corriente. También es posible especificar la energia aportada o retirada de un intercambiador,
informacion que el modelo utiliza para establecer el estado de la corriente de salida.

El bloque Heatx, que representa un cambiador de carcasa y tubos, debe ser disefiado para que
pueda formar parte del célculo secuencial. Es posible utilizarlo en modo simulacion, disefio o
rating, pudiendo ser el disefio simplificado o riguroso. También permite el célculo de
pardmetros caracteristicos a través de geometria.

El bloque Mheatx tiene la capacidad de manipular multiples corrientes calientes y frias. Esta
organizado internamente en una coleccion de modulos Heater conectados por corrientes de
calor.

HEATER MHEA
HEATX
= > @ © o> —
e

Figura 3.9: Esquema Bloques Heater, HeatX y MheatX

*  Reactores

Los bloques que representan distintos modelos de reactores quimicos son los que se pueden
observar en el siguiente cuadro resumen.
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BLOQUE DESCRIPCION

RStoic Reactor basado en estequiometria, en el
que se especifica conversion de la
reaccion.

RYield Reactor basado en especificaciones de
rendimiento.

REquil Rector de equilibrio riguroso basado en la
estequiometria de la reaccion.

RGibbs Reactor que incluye equilibrios de fase
utilizando la minimizacién de la energia
libre de Gibbs.

RCSTR Reactor de tanque agitado basado en la
cinética especificada de las reacciones.

RPlug Reactor de flujo basado en la cinética
especificada de las reacciones.

RBatch Reactor intermitente o semi-intermitente
basado en la cinética especificada de las
reacciones.

Mixers/Splitters Separators Exchangers Columns Reactors Pressure Changers Manipulators
—
3. 0-0-06 U-HO- -0O-
_—
RStoic RYield REquil RGibbs RCSTR RBatch

Figura 3.10: Reactores

* Separadores de equilibrio multietapa

La destilacion y la extraccion liquido-liquido son los métodos de separacion mas utilizados en
la industria quimica, y sus modelados son una de las bases de Aspen Plus”. La simulacion de
estas operaciones significa la existencia de la configuracién completa de una columna, lo que
limita su disefo al rendimiento de los productos o la especificacion de su composicion.

Se puede diferenciar entre bloques utilizados para el disefio preliminar y bloques utilizados
para disefio riguroso.

En el caso de la destilacion, existen el bloque DSTW, que emplea el método Winn-
Underwood-Gilliland y su funcién es de diseo, y el bloque Dist/, que usa el método Edmister
y su funcion es la simulacion. Ambos bloques son un modelo aproximado.

Para simular la destilacion de forma rigurosa se utiliza el bloque RadFrac, basado en el
modelo de Boston y Sullivan (1974), el cual emplea la reorganizacion de las ecuaciones
basicas y de la secuencia de calculo [24].

La extraccion liquido-liquido se representa en Aspen Plus® mediante el médulo Extract, el
cual lleva a cabo la simulacion rigurosa de una columna de extraccion.

Dado que no hay cambios de fase, no es comun que haya grandes variaciones de energia en
una columna de extraccion y, por tanto, operan virtualmente de forma isotérmica. No hay
condensadores o hervidores, por lo que el nimero de grados de libertad es igual al nimero de
ecuaciones disponibles y no se requieren especificaciones de operacion [28].
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El uso del bloque Extract necesita la especificacion de caudales de alimentacion y su
localizacion, asi como el nimero de etapas de equilibrio.

Por tltimo el bloque BatchSep se utiliza para modelar la destilacion discontinua.

Otras columnas que representan procesos mas complejos son MultiFrac, SCFrac PetroFracy
RateFrac.

Mixers/Splitters Separators Exchangers Columns Reactors Pressure Changers Manipulators Solids Solids Separato
7 7 Z - ; P % &
v [ v []J v v k? v ( v 3 E"‘ v {l v
O O o = ! ol =) (]
DSTWU Distl RadFrac Extract MultiFrac SCFrac PetroFrac ConSep BatchSep

o10r ~\
Figura 3.11: Columnas

Aspen Plus® también permite el analisis de propiedades, mostrando propiedades de
componentes puros (factor de compresibilidad critico, capacidad calorifica...) y estimando
propiedades de mezclas mediante funciones multicomponente como ecuaciones de estado.
Igualmente, existe la posibilidad de estimar propiedades para componentes definidos por el
usuario.
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4. RESULTADOS

A continuacion se presentan los datos obtenidos al simular distintas configuraciones del
proceso de extraccion de acido acético utilizando metil-isobutil-cetona (MIBK) y acetato de
etilo como disolventes.

4.1 Metil-isobutil-cetona (MIBK)

En primer lugar se lleva a cabo un estudio preliminar con el objetivo de delimitar las
condiciones de operacion. Seguidamente, se estudiard el proceso en condiciones que se
acercan mas a la realidad industrial y, por ultimo, se comparan los resultados utilizando
acetato de etilo como disolvente.

Tabla 4.1: Propiedades MIBK [26]

Punto de ebullicién (°C) Solubilidad’ K*

MIBK en agua | Aguaen MIBK
116 1.9 1.6 0,657

Para el equilibrio liquido-liquido, los datos experimentales se pueden correlacionar con
modelos de coeficiente de actividad semiempiricos tales como NRTL y UNIQUAC.

Existen algunos estudios que realizan experimentos para definir el equilibrio liquido-liquido
del sistema que agua-MIBK-4cido acético [29][30]. Los resultados muestran que el método
NRTL proporciona una mejor y mas consistente prediccion del equilibrio, por lo que se ha
escogido este método para realizar las simulaciones.

En la figura 4.1 se muestra el diagrama triangular de equilibrio agua-MIBK-4cido acético, en
base mésica y a temperatura ambiente, obtenido con Aspen Plus®.

0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60 0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90 0,95
MIBK

Figura 4.1: Diagrama de equilibrio del sistema agua-MIBK-acido acético

' La solubilidad se da en gramos de soluto por 100 gramos de disolvente [31]

? Coeficiente de reparto para la linea de reparto correspondiente a la menor concentracion de soluto que se ha
registrado.
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4.1.1 Definicion del comportamiento de la operacion de extraccion

En este apartado se pretende averiguar qué condiciones de operacion favorecen el
comportamiento de la extraccion, en particular, qué proporcion entre la corriente de
alimentacion y la corriente de disolvente que entra a la columna ayuda a la transferencia de
soluto a la fase orgénica.

Se toman como base los datos conocidos de los ensayos de laboratorio y planta piloto
realizados en la unidad docente de Tecnologia Quimica (DIQUIMA), como parte de un
estudio cuyo objetivo era la puesta a punto de un procedimiento de extraccidon y recuperacion
de disolventes [18]. Se trabaja con una columna de extraccion de 3 etapas tedricas y
disoluciones acuosas con concentraciones de acido acético del 27 y el 10% en masa como
corrientes de alimentacion. Se realizan experimentos para un amplio rango de proporciones
alimentacion/disolvente, por lo que se llevaran a cabo las simulaciones correspondientes a
cada proporcion.

Se empieza por considerar Unicamente la operacion de extraccion (sin recuperacion del

disolvente). El esquema es el que se observa en la figura 4.2, siendo F' la alimentacion, S el
disolvente, E el extracto y R el refinado.

EXTRACT

& >

Figura 4.2: Médulo de Extraccién en Aspen Plus

La extraccion se lleva a cabo a temperatura ambiente y presion atmosférica.
Se estudia la calidad de la extraccion calculando la proporcion de soluto (acido acético) que
se ha recuperado:

cantidad de acido acético presente en el extracto

_ . - — . — %100
Msotuto = contidad de acido acético presente en la alimentacion

De manera similar se calculan las pérdidas de MIBK en el refinado:

cantidad de MIBK presente en el refinado

. _ i ae MIPT : %100
Naisowente = 01 ridad de acido acético presente en la alimentacién

Igualmente, se calcula la proporcion de agua eliminada:

cantidad de agua presente en el refinado

= - - — %100
Nagua = contidad de agua presente en la alimentacién
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Los resultados de la extraccion para diferentes ratios alimentacion/disolvente se presentan en

la tablas 4.2 y 4.3 y figuras 4.3 y 4.4, siendo la concentracion de acido en la alimentacion del
27% y 10% en masa respectivamente.

Tabla 4.2: Resultados de Extraccién para una Alimentacién con el 27% de Acido Acético

F/S (VOIumen) W disolvente (%) W soluto (%) N agua (%)
10:1 66,8 0,9 99,9
5:1 32,4 3,8 99,6
2:1 11,8 12,3 98,6
1:1 5,1 26,1 97,0
1:2 1,9 50,0 94,1
1:5 0,4 85,4 87,5
1:10 0,2 97,1 78,3
100
90 /
80
70
—~ 60
§ 50 i Disolvente
&
40 / =4 Soluto
30 Agua
20 /
12 — — )

10:1 5:1 2:1 1:1 1:2 1:5 1:10
Proporcion F/S

Figura 4.3: Evolucion del rendimiento de extraccion (alimentacién 27% de acido acético)

Tabla 4.3: Resultados de Extraccién para una Alimentacién con el 10% de Acido Acético

F/S (VOIumen) W disolvente (%) W soluto (%) N agua (%)
10:1 35,3 1,4 99,9
5:1 17,5 3,6 99,7
2:1 6,8 10,1 99,2
1:1 3,2 20,8 98,3
1:2 1,5 40,6 96,5
1:5 0,5 77,7 91,7
1:10 0,2 94,7 84,4
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100
90 =
80
70
60
50 == Disolvente

n (%)

40 =i Soluto
30

20
10
0  J ¢
10:1 5:1 2:1 1:1 1:2 1:5 1:10
Proporcion F/S

Agua

Figura 4.4: Evolucion del rendimiento de extraccién (alimentacion 10% de acido acético)

Como puede observarse, aumentar la proporcion de disolvente favorece el rendimiento de la
extraccion a la vez que disminuye las pérdidas de disolvente en el refinado. Sin embargo, se
empeora la eliminacion del agua presente en la alimentacion. Esto se debe a los efectos de las
solubilidades del MIBK en agua y viceversa. El aumentar la cantidad de disolvente
alimentado manteniendo constante la cantidad de agua presente hace que el agua vaya
disminuyendo su capacidad de retener MIBK, mientras que éste sufre el efecto contrario.

- Recuperacion del disolvente: reextraccion con NaOH

A continuacién, se procede a simular la operacion de recuperacion del disolvente mediante
una segunda extraccion liquido-liquido.

Como ya se ha mencionado anteriormente, estd documentada la posibilidad de utilizar una
disolucion de NaOH en la segunda extraccion para separar el acido acético del disolvente. La
reaccion entre el acido acético y el hidroxido de sodio para obtener acetato de sodio y agua,
se considera instantanea e irreversible.

En concreto, se ha demostrado que se puede conseguir la purificacion del MIBK para ser
reutilizado en la extraccion [18].

Extraccion
R NaOH

\ 4 \ 4
Reextraccion

Disolvente reciclado

Producto

Figura 4.5: Diagrama de bloques del proceso de extraccion con recuperacion del disolvente mediante reextraccion
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En este caso no se utiliza el bloque Extract, ya que no permite incluir una reaccién quimica.
En su lugar, se utiliza el bloque RStoic para simular la reaccion quimica entre el hidroxido
sodico y el 4cido acético y el bloque Sep2 para simular la separacion de las dos fases liquidas.
El esquema del proceso representado en Aspen Plus® puede verse en la figura 4.6.

[2]
=]
o

[z}
L]

Figura 4.6: Esquema de extraccion con reextraccion-Aspen Plus®

Teniendo en cuenta los resultados anteriores se puede observar que, en las condiciones
estudiadas en cuanto a temperatura, presion y etapas tedricas, s6lo se obtiene una
recuperacion aceptable de acido acético para grandes proporciones de disolvente. Por esta
razon, se toman como base para el diseno de la reextraccion, los datos de composicion del
extracto (tabla 4.4) cuando la alimentacion contiene el 10% de acido acético y la proporcion
alimentacion/disolvente es de 1:10.

Tabla 4.4: Resultados de Extraccién (alimentacion con el 10% en masa de acido acético 1:10)

F S E R
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 90,2 - 14,1 76,1
MIBK - 796,3 794,77 1,6
Acido acético 10,0 . 9,5 0,5
Total 100,2 796,3 818,2 78,3
Fraccion mdsica
Agua 0,900 - 0,017 0,973
MIBK - 1 0,971 0,021
Acido acético 0,100 - 0,012 0,007
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 5007,3 - 782.,4 42249
MIBK - 7949,9 79339 16,0
Acido acético 166,9 - 158,0 8,9
Total 5174,2 7949.,9 8874,3 4249,8
Fraccion molar
Agua 0,968 - 0,088 0,994
MIBK - 1 0,894 0,004
Acido acético 0,032 - 0,018 0,002
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A partir del caudal molar de acido acético presente en el extracto se calcula la cantidad
estequiométrica necesaria de NaOH para su neutralizacion (en disolucion al 10% en masa). Se
utiliza esta concentracion de NaOH debido a que se considera suficiente para la neutralizacion
del acido [18].

Este célculo da lugar a introducir una corriente de 3320 Kmol/h de disoluciéon de sosa (63,3
ton/h). Los resultados del proceso de extraccion con reextraccion integrada se presentan en la
tabla 4.5 (Véanse anexos para consultar la composicion detallada de todas las corrientes).

Tabla 4.5: Resultados de Extraccién+Reextraccion (10% 1:10)

F Aporte E R Producto | Purga
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 90,2 - 13,8 76,4 73,6 -
MIBK - 41,3 778.,9 1,6 0,8 38,9
NaOH - - - - - -
Acido acético 10,0 - 9,5 0,6 - -
Acetato de sodio - - - - 12,9 -
Total 100,2 41,3 802,2 78,6 87,3 38,9
Fraccion
mdsica
Agua 0,900 - 0,017 0,972 0,843 -
MIBK - 1 0,971 0,021 0,009 1
NaOH - - - - -
Acido acético 0,100 - 0,012 0,007 - -
Acetato de sodio - - 0,148 -
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 5007,3 - 765,6 42417 4084.,8 -
MIBK - 412.,4 7776,7 16,2 7,8 388.4
NaOH - - - -
Acido acético 166,9 - 1574 9,5 - -
Acetato de sodio - - 157,2 -
Total 5174,2 412,4 8699,8 4267.,4 4250,7 388,4
Fraccion molar
Agua 0,968 - 0,088 0,994 0,961 -
MIBK - 1 0,894 0,004 0,002 1
NaOH - - - -
Acido acético 0,032 - 0,018 0,002 - -
Acetato de sodio - - 0,037 -

De esta manera se recicla el 94,83% del MIBK que entra a la columna, por lo que la corriente
APORTE esta destinada a cubrir estas pérdidas, asegurando que se mantiene la proporcion
F/S deseada. Experimentos llevados a cabo en laboratorio indicaron que era posible una
reextraccion completa del acido acético, incluso utilizando una proporcion de NaOH menor
que la estequiométrica [18]. En consecuencia, para el disefio de la unidad de reextraccion se
asume la total purificacion del disolvente, es decir, que la corriente que se recircula a la
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primera columna de extraccion contiene unicamente MIBK. Esto hace que no se vea afectado
el rendimiento de la extraccién, manteniéndose los valores de pérdida de disolvente en el
refinado, transferencia de soluto al extracto y cantidad de agua eliminada.

En un estudio més detallado, en el que se modele la unidad de extraccion de forma rigurosa,
debera tenerse en cuenta la posibilidad de que el disolvente reciclado no sea puro, hecho que
podra afecta a su capacidad para retener el soluto.

4.1.2 Estudio del proceso de extraccion con recuperacion del disolvente

Una vez que se ha realizado el estudio preliminar y que se ha comprobado cémo se comporta
la extraccion con el sistema agua-MIBK-acido acético en las condiciones de los ensayos en
planta piloto, se procede a dirigir el estudio hacia condiciones encontradas a escala industrial.

Ahora se trabajard con una alimentacidon que contiene un 5% en masa de 4cido acético con el
objetivo de representar las condiciones en las que se encuentra el producto al salir del proceso
de biosintesis, como el caldo de fermentacion utilizado en el experimento realizado por 1. Jipa
etal.[13].

Como se ha observado en el estudio anterior, en una columna con 3 etapas de equilibrio, la
calidad de la extraccion es aceptable para una proporcion alimentacion /disolvente de 1:10. El
siguiente paso es averiguar si, para las nuevas condiciones de alimentacion, es posible
mantener ese rendimiento de extraccion, o mejorarlo, disminuyendo el consumo de disolvente
y aumentando el nlimero de etapas de equilibrio. Se estudiard con qué numero de etapas de
equilibrio se recupera mas del 90% del acido acético presente en la alimentacion, para
diferentes proporciones alimentacion/disolvente.

Los resultados obtenidos se pueden observar en la tabla 4.6.

Tabla 4.6: Resultados de Extraccion sola con MIBK (alimentacién 5% acido acético)

1:10 (F/S)
Numero de
etapas Hsoluto (%) n agua (%) W disolvente (%)
3 93,834 85,713 0,213
4 97,005 85,693 0,211
5 98,521 85,686 0,210
6 99,264 85,670 0,210
1:5 (F/S)
9 90,092 92,537 0,463
19 95,040 92,504 0,457
100 99,019 92,488 0,453

Estos datos muestran que, disminuyendo a la mitad el caudal de disolvente, se alcanza el
objetivo de recuperacion del acido, a costa de triplicar el nimero de etapas de equilibrio.

Para la proporcion 1:10 se observa que, con el doble de etapas, se logra una recuperacion de
acido acético del 99%, sin embargo la eliminacion de agua y las pérdidas de disolvente en el
refinado no muestran variaciones significativas.
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En el caso de la proporcion 1:5, seria necesario aumentar hasta 100 el numero de etapas de
equilibrio para llegar al 99% de 4cido recuperado. Igualmente, la eliminacion de agua y las
pérdidas de disolvente en el refinado apenas presentan cambios.

Reduciendo aun mas el caudal de disolvente (proporcion 1:2), siendo el nimero de etapas de
equilibrio el pardmetro estudiado, tan solo se llega a recuperar alrededor del 40% del 4cido.
Este hecho se representa en la figura 4.7. En ella se puede observar como, a partir de la etapa
6, la variacion en el rendimiento de la extraccidon es minima. Con estos datos se asume que,
para esta cantidad de disolvente, llega un momento en el que éste agota su capacidad de
retener el soluto.

41

40 ° ° ° ° °

2 3 4 5 6 7 8 9 10
N° etapas

Figura 4.7: Recuperacion de acido acético en funcion del nimero de etapas de equilibrio (MIBK)

- Recuperacion del disolvente: reextraccion con NaOH

Al igual que en el apartado anterior, se procede a representar el proceso de extraccion con
recuperacion del disolvente, mediante una segunda extraccion liquido-liquido, en las nuevas
condiciones de alimentacion.

En primer lugar se parte de los resultados obtenidos en la extraccion al utilizar una proporcion
alimentacion/disolvente de 1:10 y una columna con tres etapas de equilibrio.

Tabla 4.7: Resultados de Extracciéon (alimentacion con el 5% en masa de acido acético 1:10)

F S E R
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 95,0 - 13,6 81,4
MIBK - 796,3 794,6 1,7
Acido acético 5,0 . 47 0,3
Total 100,0 796,3 812,8 83,4
Fraccion mdsica
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F S E R
Agua 0,950 - 0,017 0,976
MIBK - 1 0,978 0,020
Acido acético 0,050 - 0,006 0,004
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 5274,3 - 753,6 4520,7
MIBK - 7949,9 7933,0 16,9
Acido acético 83,3 - 78,1 5.1
Total 5357,6 7949.,9 8764,7 4542.8
Fraccion molar
Agua 0,984 - 0,086 0,995
MIBK - 1 0,905 0,004
Acido acético 0,016 - 0,009 0,001

De nuevo se calcula la cantidad de NaOH estequiométricamente necesaria para neutralizar el
acido acético presente en el extracto. Se alimentaran 1640 Kmol/h de disolucion de NaOH al

10% en masa.

El esquema del proceso representado en Aspen Plus® es el mismo que se indicaba en la figura
4.6 y los nuevos resultados se pueden consultar en la tabla 4.8.

Tabla 4.8: Resultados de Extraccién+Reextracciéon (5% 1:10)

F Aporte E R Producto Purga
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 95,0 - 13,3 81,73 42.8 -
MIBK - 41,4 778.,9 1,71 0,8 38,9
NaOH 5,0 4,7 0,33 - -
Acido acético - - - - - -
Acetato de sodio - - - 6,4 -
Total 100,0 414 796,8 83,8 50,0 38,9
Fraccion
mdsica
Agua 0,95 - 0,017 0,976 0,857 -
MIBK - 1 0,977 0,02 0,016 1
NaOH 0,006 0,004 - -
Acido acético 0,05 - - - - -
Acetato de sodio - - 0,127 -
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 5274,3 - 737,7 4536,6 23773 -
MIBK - 413,2 7776,1 17,0 7,8 388.,4
NaOH 83,3 77,8 5,5 - -
Acido acético - - - - - -
Acetato de sodio - - - 77,7 -
Total 5357,6 413,2 8591,6 4559,1 2463,2 388.,4
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F Aporte E R Producto Purga
Fraccion molar
Agua 0,984 - 0,086 0,995 0,965 -
MIBK - 1 0,905 0,004 0,003 1
NaOH 0,016 0,009 0,001 - -
Acido acético - - - - - -
Acetato de sodio - - - 0,032 -

Los mismos célculos se llevan a cabo a partir de los resultados de la extraccion con una
proporcion alimentacion/disolvente de 1:5 y una columna de 9 etapas de equilibrio, de manera
que se obtenga una recuperacion de acido acético similar al caso anterior con un ntimero de

etapas razonable.

Tabla 4.9: Resultados de Extraccion (alimentacion con el 5% en masa de acido acético 1:5)

F S E R
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 95,0 - 7,1 87,9
MIBK - 398,1 396,3 1,8
Acido acético 5,0 . 4,5 0,5
Total 100,0 398,1 407,9 90,3
Fraccion mdsica
Agua 0,950 - 0,017 0,974
MIBK - 1 0,972 0,020
Acido acético 0,050 - 0,011 0,005
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 52743 - 393,6 4880,7
MIBK - 3974,9 3956,5 18.4
Acido acético 83,3 - 75,0 8,3
Total 5357,6 39749 4425,2 4907,3
Fraccion molar
Agua 0,984 - 0,089 0,995
MIBK - 1 0,894 0,004
Acido acético 0,016 - 0,017 0,002

En este caso los célculos resultan en la necesidad de introducir 1600 Kmol/h de disolucidon de

NaOH. De nuevo los resultados se pueden consultar en la tabla 4.10.

Tabla 4.10: Resultados de Extraccion+Reextraccion (5% 1:5)

F Aporte Producto R Purga
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 95,0 - 7,0 88,1 35,8
MIBK - 21,6 388,4 1,9 0,4
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F Aporte Producto R Purga
NaOH 5,0 4.5 0,5 -
Acido acético - - 0,0 - 0,1
Acetato de sodio - 0,0 - 6,1
Total 100,0 21,6 399.8 90,4 423
Fraccion masica
Agua 0,95 - 0,017 0,974 0,845
MIBK - 1 0,971 0,02 0,009
NaOH - 0,011 0,006 -
Acido acético 0,05 - - - 0,001
Acetato de sodio - - 0,145
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 5274,3 - 386,7 4887,6 1985,2
MIBK - 216,1 3877,6 18,5 39
NaOH 83,3 74,8 8,5 -
Acido acético - - - - 1,5
Acetato de sodio - - - 74,7
Total 5357,6 216,1 43392 4914,6 2065,3
Fraccion molar
Agua 0,984 - 0,089 0,995 0,961
MIBK - 1 0,894 0,004 0,002
NaOH 0,016 0,017 0,002 -
Acido acético - - - - 0,001
Acetato de sodio - - - 0,036

En la tabla 4.11 se compara el comportamiento del proceso para los dos casos estudiados.

Tabla 4.11: Comparacion de los resultados de extraccion + reextraccion (MIBK)

F/S 1:10 1:5
Numero de etapas 3 9

M disolvente (%) 0,2 0,5
Nsoluto (%) 93,4 89,8
MNagua (%) 86,0 92,7

Disolvente recuperado
(%) 94,7 94,5
Consumo disolvente
(ton/h) 414 21,6
Consumo NaOH

(Kmol/h) 1640 1600

Como puede observarse, los aspectos clave que se deben analizar son el consumo de
disolvente y el nimero de etapas necesarias en la columna de extraccion.

Con respecto al aporte de disolvente, se ve como en el segundo caso pueden conseguirse
resultados similares en cuanto a la cantidad de 4acido acético extraido, cantidad de agua
eliminada o pérdidas de disolvente, siendo necesario el consumo de la mitad de MIBK. Sin
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embargo, esto es posible dada la necesidad de aumentar de 3 a 9 el niimero de etapas de
extraccion.

Si se quisiera escoger una de las dos alternativas, seria necesario realizar una evaluacion del
coste que supone el consumo del doble de cantidad de disolvente, frente a adquirir y mantener
una columna de extraccion con el triple de etapas.

- Recuperacion del disolvente: destilacion

Como alternativa a la reextraccion con NaOH, se considera el uso de la destilacion como
método para separar el disolvente del soluto en el extracto.

Teniendo en cuenta los datos de punto de ebullicion para las especies implicadas observados
en la tabla 4.12, se prevé que la destilacion serd complicada para separar el MIBK y el &cido
acético, dada la baja diferencia de volatilidad.

Tabla 4.12: Puntos de ebullicion del sistema 4cido acético-MIBK-agua

Especie Punto de ebullicion (°C)
Agua 100
Metil-isobutil-cetona (MIBK) 116
Acido acético 118,1

Esta prediccion se comprobara a través de un estudio realizado con Aspen Plus®.

En primer lugar se utiliza el modelo aproximado DSTWU, cuyo objetivo es el disefio de
operaciones de destilacion. Se especifica el 99% de recuperacion tanto del componente clave
ligero (MIBK), como del componente clave pesado (acido acético).

Una vez conocidos los parametros necesarios, se utilizan estos datos para comprobar cémo se
comportaria realmente la destilacion. Para ello se utiliza el modelo riguroso del bloque
RadFrac. Los resultados del disefio de la destilacion de la composicion de las corrientes
implicadas se muestran en las tablas 4.13 y 4.14 respectivamente.

Tabla 4.13: Resultados del diseiio de la destilacion (MIBK disolvente)

Relacion de reflujo minimo 0,998
Relacion de reflujo 1,297
Minimo niimero de etapas 149
Nimero de etapas 280
Etapa de posicién de la alimentacién 124
Nimero de etapas por encima de la 123
alimentacién
Potencia requerida por el hervidor (Gcal/h) 201,6
Potencia requerida por el hervidor (Gcal/h) 166,9
Temperatura del destilado (°C) 97,6
Temperatura de fondo (°C) 122,1
Fraccion destilado/alimentacion 0,982
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Tabla 4.14: Resultados de las corrientes de destilacion (MIBK disolvente)

E D B

Caudal masico
(toneladas/h)

Agua 13,6 13,6 trazas

MIBK 794,6 786,6 8,0
Acido acético 4,7 trazas 4,7

Total 812,8 800,2 12,7

Fraccion mdsica

Agua 0,017 0,017 trazas

MIBK 0,978 0,983 0,63
Acido acético 0,006 trazas 0,37
Caudal molar

(Kmol/h)

Agua 753,8 753,8 trazas

MIBK 7933,0 7853.,4 79,6
Acido acético 78,1 trace 78,1

Total 8764,9 8607,2 157,8

Fraccion molar

Agua 0,086 0,088 trazas

MIBK 0,905 0,912 0,505
Acido acético 0,009 trazas 0,495

Estos datos muestran que son necesarias un niamero altisimo de etapas (280) para conseguir
los objetivos de recuperacion de MIBK y acido acético, lo que hace muy poco probable la
posibilidad de construir una columna con la altura correspondiente. Ademas la dificultad de
separacion entre los componentes hace que el consumo de energia sea muy alto, lo que
implica altos costes de operacion.

Cabe mencionar que con esta opcion el disolvente que se recupera no es puro, ya que por el
destilado se separa toda el agua presente en el extracto. Esto podria afectar a la capacidad del
disolvente y, por tanto, a la calidad de la extraccion.

4.2 Acetato de etilo

El acetato de etilo es uno de los disolventes tipicos utilizados actualmente en la industria para
la recuperacion de acido acético [6].

Tabla 4.15: Propiedades del acetato de etilo [18]

Punto de ebullicién (°C) Solubilidad® K*

Acet Eten agua | Agua en acet et
8,5 33

77,1 0,907

? La solubilidad se da en gramos de soluto por 100 gramos de disolvente.
* Coeficiente de reparto para la linea de reparto correspondiente a la menor concentracion de soluto que se ha
registrado.
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Se pueden encontrar en la bibliografia diferentes estudios (algunos ya mencionados), tanto
experimentales como de simulacion, sobre la extraccion liquido-liquido de 4cido acético
utilizando acetato de etilo como disolvente [13][22][23]. Lo que se pretende ahora es
comparar el comportamiento de la extraccion con el estudio antes realizado utilizando metil-
isobutil-cetona.

En cuanto al método de propiedades, se encuentra en la literatura que tanto UNIQUAC como
NRTL representan el equilibrio de forma satisfactoria [32][33] , por lo que se escoge NRTL
para realizar las simulaciones.

o1 02 03 04 05 06 07 08 09
ACETET

Figura 4.8: Diagrama de equilibrio dcido acético-agua-acetato de etilo

Al igual que en el caso del MIBK, se realizan varias simulaciones con el objetivo de averiguar
el nimero de etapas necesario para recuperar al menos el 90% del acido acético presente en la
alimentacion, para relaciones alimentacién/disolvente de 1:10 y 1:5 (tabla 4.16).

Tabla 4.16: Resultados de extraccion sola con acetato de etilo (alimentacion 5% acido acético)

1:10 (F/S)
Numero de
Hsoluto (%) n agua (%) W disolvente (%)
etapas

3 97,058 71,914 0,692
4 98,875 71,894 0,690
5 99,567 71,886 0,688
6 99,833 71,883 0,688

1:5 (F/S)
5 92,371 85,446 1,656
7 95,874 85,404 1,646
13 99,208 85,381 1,636

Para la proporcion 1:2 ocurre algo parecido a lo que se observaba al utilizar MIBK. Se
consigue unicamente alrededor del 52% de recuperacion de 4cido, cuando lo que se varia es el
nimero de etapas. A partir de la etapa 10, apenas cambia el rendimiento de la extraccion
(figura 4.9).
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Figura 4.9: Recuperacion de acido acético en funcion del niumero de etapas de equilibrio (Acetato de etilo)

En comparacion al uso de MIBK como disolvente en la extraccion, se observa que es
necesario un menor nimero de etapas para alcanzar los objetivos de recuperacion de 4cido
acético.

Utilizando una proporcion alimentacion/disolvente de 1:10 y para 3 etapas de equilibrio, la
recuperacion de acido acético aumenta, pasando del 94 al 97%. Sin embargo, al mismo
tiempo se produce un pequefio aumento en las pérdidas de disolvente en el refinado (de 0,2 a
0,7% aproximadamente) y una disminucién en la cantidad de agua eliminada (del 86 al 72%).
Para la proporcién 1:5, son necesarias 5 etapas para alcanzar el objetivo de mas del 90% de
recuperacion de acido acético, en lugar de las 9 que se necesitaban utilizando MIBK como
disolvente. Con 13 etapas se consigue una recuperacion de mas del 99% de acético, mientras
que con el MIBK eran necesarias 100. Sin embargo, se sigue observando cémo disminuye la
cantidad de agua eliminada y aumenta el disolvente que se pierde en el refinado.

La causa de que con acetato de etilo se produzcan mas pérdidas de disolvente en la corriente
de refinado y sea menor la cantidad de agua eliminada, es la superior solubilidad tanto del
acetato de etilo en agua como del agua en el acetato de etilo.

- Recuperacion del disolvente: reextraccion

Se considera, tal y como se ha hecho en el caso del MIBK, la reextracciéon con NaOH como
método de recuperacion del disolvente.

En principio éste no parece el método adecuado, dado que el acetato de etilo se descompone
por hidrdlisis alcalina. Este fendomeno fue comprobado por T. Dobre et al. [13][22]. Se
realizaron experimentos a escala de planta piloto del proceso considerado, utilizando acetato
de etilo, etil éter y una mezcla de hexano y etil éter como disolventes. También se realizo el
modelado matematico del proceso. Los resultados muestran que el acetato de etilo, a pesar de
ser mas eficaz en la extraccion, tiene la desventaja de reaccionar con la sosa en la segunda
columna, suponiendo un aumento en el consumo de disolvente.

Todo esto hace que se descarte este método como forma de reciclar el acetato de etilo y se
ponga el enfoque en la destilacion.
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- Recuperacion del disolvente: destilacion

Se considera la destilacion como método para recuperar el acetato de etilo, dada la
relativamente alta volatilidad que éste presenta con respecto al acido acético.

Tabla 4.17: Puntos de ebullicion del sistema agua-acetato de etilo-acido acético

Especie Punto de ebullicion (°C)
Acetato de etilo 77,1
Agua 100
Acido acético 118,1

Para el modelado de la destilacion, se parte de la corriente de extracto obtenida en la
extraccion con una relacion F/S de 1:10 en una columna con 3 etapas.

En primer lugar, igual que se hizo en el estudio del MIBK, se utiliza el modelo aproximado
del bloque DSTWU para disefar la operacion de destilacion, especificando una recuperacion
del 99% tanto para el acetato de etilo (clave ligero), como para el acido acético (clave
pesado). Los parametro obtenidos se introducen como especificaciones del bloque RadFrac
para comprobar el comportamiento de la destilacion.

Tabla 4.18: Resultados del disefio de la destilacién (Acetato de etilo disolvente) — 1:10

Relacién de reflujo minimo 0,248
Relacion de reflujo 0,323
Minimo niimero de etapas 6
Numero de etapas 17
Etapa de posicién de la alimentacién 9
Numero de etapas por encima de la 2
alimentaciéon
Potencia requerida por el hervidor (Gcal/h) 145.,9
Potencia requerida por el hervidor (Gcal/h) 118,3
Temperatura del destilado (°C) 72,7
Temperatura de fondo (°C) 89,1
Fraccion destilado/alimentacion 0,984

Tabla 4.19: Resultados de las corrientes de destilacion (Acetato de etilo disolvente)

E D B
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 26,7 26,7 0,0003
Acetato de etilo 887,5 878,1 9.4
Acido acético 4.9 0,05 4.8
Total 919,1 904,9 14,2
Fraccion mdsica
Agua 0,029 0,030 19 PPM
Acetato de etilo 0,966 0,970 0,661
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E D B
Acido acético 0,005 60 PPM 0,339
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 1484,7 1484,7 0,02
Acetato de etilo 10072,5 9966,3 106,3
Acido acético 80,8 0,9 79,9
Total 11638,0 11451,8 186,2
Fraccion molar
Agua 0,128 0,130 78 PPM
Acetato de etilo 0,865 0,870 0,571
Acido acético 0,007 79 PPM 0,429

Haciendo uso de la herramienta Design Specifications (incluida en el bloque RadFrac) se
intentard optimizar la destilacion modificando la relacion de reflujo y la relacion
destilado/alimentacién, de manera que aumente la recuperacion de acetato de etilo en el
destilado y de 4cido acético por fondo. Especificando recuperacion del 99,9% para ambos
componentes, se varian los pardmetros antes mencionados hasta alcanzar el valor objetivo.
Los resultados son los que se observan en las tablas 4.20 y 4.21.

Tabla 4.20: Resultados de optimizacion de la destilacion

Parametro Valor inicial | Valor nuevo
Relacion de reflujo 0,323 0,623
Relacion destilado/alimentacion 0,984 0,992
Recuperacion acetato de etilo (%) 99 99,9
Recuperacion acido acético (%) 99 99,9

Tabla 4.21: Resultados de las corrientes de destilacion optimizada

E D B
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 26,7 26,7 0,0002
Acetato de etilo 887,4 886,6 0,9
Acido acético 4,9 0,005 4.8
Total 919,0 913,2 5,7
Fraccion mdsica
Agua 0,029 0,029 38 PPM
Acetato de etilo 0,966 0,971 0,155
Acido acético 0,005 6 PPM 0,845
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 1481,3 1481,3 0,01
Acetato de etilo 10072,4 10062,4 10,1
Acido acético 80,8 0,09 80,7
Total 11634,6 11543,8 90,8
Fraccion molar
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E D B
Agua 0,127 0,128 134 PPM
Acetato de etilo 0,866 0,872 0,111
Acido acético 0,007 7 PPM 0,889

Una vez comprobada la validez de la extraccion, se simula el sistema completo, recirculando
la corriente que contiene el disolvente reciclado y comprobando cémo afecta a la extraccion.
El proceso seria el que se muestra en la figura 4.10. Se aprecia la presencia de un cambiador
de calor, ya que la corriente de salida de la destilaciéon por cabeza se encuentra a alta
temperatura y el estudio de la operacion de extraccion se esta llevando a cabo a temperatura
ambiente.

Figura 4.10: Esquema proceso de extraccion con recuperaciéon del disolvente por destilacion

En la siguiente tabla se muestran los resultados de composicion de las corrientes del proceso
de extraccion con recuperacion del disolvente. En la tabla 4.23 se compara el rendimiento de
la extraccion sola y de la extraccion utilizando el disolvente reciclado.

Tabla 4.22: Resultados de las corrientes (extraccion+ recuperacion del disolvente mediante destilacion) — 1:10

F Aporte E R B Purga
Caudal masico
(toneladas/h)
Agua 95,0 - 23,1 93,9 - 1,2
Acetato de etilo - 50,1 717,5 8,0 6,5 35,5
Acido acético 5,0 - 47 0,3 47 -
Total 100,0 50,1 7453 102,2 11,2 36,7
Fraccion
mdsica
Agua 0,950 - 0,031 0,918 - 0,031
Acetato de etilo - 1 0,963 0,078 0,581 0,968
Acido acético 0,050 - 0,006 0,003 0,418 -
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 5274,3 - 1282,9 5210,2 - 64,1
Acetato de etilo - 568.,5 8143,1 91,0 74,0 403,5
Acido acético 83,3 - 78,9 5,1 78,1 -
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F Aporte E R B Purga
Total 5357,6 568.,5 95049 5306,3 152,1 467,6
Fraccion molar
Agua 0,984 - 0,135 0,982 - 0,137
Acetato de etilo - 1 0,857 0,017 0,486 0,863
Acido acético 0,016 - 0,008 0,001 0,514 -

Tabla 4.23: Comparacion de los resultados para la extraccion sin y con recuperacion del disolvente — 1:10

. r Extraccion con
Extraccion ./ .
recuperacion del disolvente
Y sotuto (%) 97,1 93,9
Nagua (%) 71,9 80,2
W disolvente (%) 0,7 1,1

Se aprecia una disminucion tanto de la recuperacion de acético como de la eliminacion de
agua, a la vez que un ligero aumento en las pérdidas del disolvente. Esto se puede deber a la
presencia de agua en la corriente recirculada, la cual disminuye la capacidad del disolvente.

Con el objetivo de mejorar estos resultados, se podria estudiar la influencia de otro parametro
como es la temperatura. Una primera valoracion se lleva a cabo eliminando el cambiador de
calor que devuelve la corriente de disolvente reciclado a temperatura ambiente (véase figura
4.10). De esta manera se lleva a cabo la extraccion a mayor temperatura, la de la corriente que
sale por cabeza en la destilacion. Hay que cuidar que la temperatura no sobrepase el punto de
ebullicion del acetato de etilo (77,1°C), para evitar pérdidas por volatilizacion. En este caso la
temperatura de salida del destilado es 71,4°C.

Tabla 4.24: Comparacion de los resultados para la extraccion sin y con recuperacion del disolvente (mayor
temperatura) — 1:10

Extraccion con
Extraccion recuperacion del disolvente
(mayor temperatura)
Hsoluto (%) 97,1 96,4
Nagua (%) 71,9 70,2
W disolvente (70) 0,7 0,7

Como se puede observar en la tabla 4.24, al aumentar la temperatura a la que se lleva a cabo
la extraccion, los parametros de recuperacion de soluto, eliminacion de agua y pérdidas de
disolvente varian muy ligeramente con respecto al proceso de extraccion sola. Esto indica una
influencia positiva de la temperatura, por lo que se podria estudiar mas en profundidad una
forma de optimizar el proceso variando este parametro.

A continuacion, se sigue el mismo procedimiento para modelar el proceso de purificacion de

la corriente de extracto obtenida al utilizar una relacion alimentacion/disolvente de 1:5, en una
columna de 8 etapas. Se define este nimero de etapas dado que es el que consigue una
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recuperacion de 4acido acético similar al caso anterior, en concreto, 96,9 %. Las
especificaciones obtenidas en el disefio de la columna de destilacion se muestran en la tabla
4.25. Los valores de relacion de reflujo y fraccion destilacion/alimentacion indicados ya han
sido optimizados.

Tabla 4.25: Resultados del disefio de la destilacion (Acetato de etilo disolvente) — 1:5

Relacién de reflujo minimo 0,257
Relacion de reflujo 0,616
Minimo niimero de etapas 6
Niumero de etapas 17
Etapa de posicién de la alimentacién 9
Numero de etapas por encima de la 2
alimentaciéon
Potencia requerida por el hervidor (Gcal/h) 73,7
Potencia requerida por el hervidor (Gcal/h) 59,6
Temperatura del destilado (°C) 72,6
Temperatura de fondo (°C) 95,8
Fraccion destilado/alimentacion 0,985

Una vez conocidas las caracteristicas necesarias para columna, se simula el modelo riguroso
RadFrac y, a continuacion, se simula el proceso recirculando la corriente con el disolvente
reciclado. En la tabla 4.26 se presenta la composicion de las corrientes de relevantes del
proceso y en la tabla 4.27 se comparan, una vez mas, los parametros de la extraccion sin y con
recuperacion del disolvente,

Tabla 4.26: Resultados de las corrientes (extraccion+ recuperacion del disolvente mediante destilacion) — 1:10

F Aporte E R B Purga
Caudal masico
(toneladas/h)

Agua 95,0 - 13,6 94,6 - 0,7
Acetato de etilo - 28,5 409,1 8,0 0,2 20,4
Acido acético 5,0 - 4.8 0,2 4.8 -

Total 100,0 28,5 427,5 102,8 5,0 21,1
Fraccion masica
Agua 0,95 - 0,032 0,92 - 0,032
Acetato de etilo - 1 0,957 0,078 0,044 0,968
Acido acético 0,05 - 0,011 0,002 0,956 -
Caudal molar
(Kmol/h)
Agua 5274,3 - 754,77 5251,0 - 37,7
Acetato de etilo - 323,2 4643,3 91,2 2,5 232,0
Acido acético 83,3 - 79,8 3,6 79,7 -
Total 5357,6 3232 5477,7 5345,8 82,2 269,8
Fraccion molar
Agua 0,984 - 0,138 0,982 - 0,140
Acetato de etilo - 1 0,848 0,017 0,030 0,860
Acido acético 0,016 - 0,015 0,001 0,970 -
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Tabla 4.27: Comparacion de los resultados para la extraccion sin y con recuperacion del disolvente — 1:5

Extraccion con
Extraccion recuperacion del
disolvente
Y sotuto (%) 96,9 95,7
Hagua (%) 85,4 87,4
W aisolvente (7%0) 1,6 1,9

Como puede observarse, la presencia de agua en la corriente recirculada hace que disminuya
el porcentaje de acido acético recuperado, al igual que en el caso anterior, aunque la
disminucién es menor. También aumenta ligeramente el agua eliminada y las pérdidas de
disolvente a la fase acuosa.

La siguiente tabla muestra un resumen de los pardmetros obtenidos para los dos casos
estudiados en este apartado.

Tabla 4.28: Comparacion de los resultados de extraccién + destilacion (acetato de etilo)

F/S 1:10 1:5
Nuimero de etapas 3 8
Nsoluto(%0) 93,9 96,9
Nagua (%) 80,2 85,4
Mdisolvente (%) 1,1 1,6
Disolvente recuperado
(%) 93,1 93,2
Consumo disolvente
(ton/h) 50,1 28,5

Aparentemente los resultados maés favorables se obtienen al utilizar una proporcion
alimentacion/disolvente de 1:5, ya que el consumo de disolvente es menor, se obtiene mayor
recuperacion de soluto y la eliminacion de agua es mayor. Sin embargo esta situacion es
posible gracias al aumento del nimero de etapas de la columna de extraccion (las de la
columna de destilacion son iguales para ambos casos). Seria necesario estudiar la ventaja en
los costes gracias a consumir menos disolvente, frente a invertir en una columna con mas
etapas.

4.3 MIBK vs Acetato de etilo

Teniendo en cuenta los resultados de simulaciones plasmadas en los apartados anteriores y
recopilando informacion adicional acerca de los dos disolventes considerados, se lleva a cabo
una evaluacion cuantitativa del comportamiento de las diferentes configuraciones del proceso,
asi como una evaluacion cualitativa de las caracteristicas de cada disolvente.

Utilizando tanto MIBK como acetato de etilo, es necesario que haya gran cantidad de
disolvente con respecto a la cantidad de disolucion acuosa alimentada, para obtener una
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transferencia aceptable (superior al 90%) de acido acético a la fase organica. En concreto se
contempla utilizar cinco o diez veces mas disolvente que alimentacion.

Cuando el disolvente es acetato de etilo, son necesarias menos etapas en la columna de
extraccion que cuando el disolvente es MIBK, para obtener valores muy similares de
recuperacion de acido acético. Esto queda en evidencia en el estudio de la extraccion cuando
la alimentacion tiene un contenido de acido acético del 5% en masa (tablas 4.6 y 4.16). En ¢l
se aprecia como, por ejemplo, utilizando una proporcidon alimentacién/disolvente de 1:5, se
alcanza el 95% de recuperacion de acético con 7 etapas en el caso del acetato de etilo,
mientras que con MIBK son necesarias 19. El nimero de etapas determinara la altura de la
columna y, por tanto, la inversion requerida.

Por otro lado, en ese mismo estudio, se puede observar que las pérdidas de disolvente en la
fase acuosa son mayores en el caso del acetato de etilo, a la vez que la eliminacion de agua es
menor. Esto se debe a la amplia diferencia entra las solubilidades en agua de los dos
disolventes considerados, siendo mayor la del acetato de etilo que la del MIBK (véanse tablas
4.1y4.15).

El sistema de recuperacion del disolvente mas adecuado (de los que se han estudiado), es la
reextraccion con hidroxido de sodio para el MIBK y la destilacion para el acetato de etilo.
Esto implica que en caso de utilizar MIBK como disolvente, la corriente producto de la
reextraccion contiene el 4cido acético en forma de acetato de sodio, por lo que sera necesario
un tratamiento adicional para recuperar el acido.

En términos de costes habrd que valorar, por un lado, la diferencia de precio entre los
disolventes y, por otro, la diferencia entre los procesos de recuperacion que requiere cada uno.
La diferencia de precios favorece al acetato de etilo, cuyo precio esta entre 0,84 y 0,86 €/Kg
(Fuente: TranTech Consultants) frente a los 1,45-1,62 €/Kg del MIBK (Fuente: Tecnon
OrbinChem). A pesar de ser mayor la corriente de aporte utilizando acetato de etilo, el hecho
de que su precio sea menor que el del MIBK hace que el coste de la corriente sea menor.

En cuanto al proceso de recuperacion de disolvente, los resultados han mostrado que en el
caso del MIBK la reextraccion es mas favorable, mientras que para el acetato de etilo lo es la
destilacion. El consumo de energia es generalmente superior en las operaciones de destilacion
que en las operaciones de extraccion liquido-liquido, lo que indica, en principio, que los
costes de operaciéon seran superiores. Sin embargo, hay que tener en cuenta que la
reextraccion se lleva a cabo con una disolucidon de hidroxido de sodio, por lo que habrd que
valorar el coste del superior consumo energético de la destilacion, frente al consumo de una
especie adicional. El precio de la sosa caustica se sitia entre 0,48 y 0,50 €/Kg

En cuanto a las consecuencias sobre el medioambiente de utilizar acetato de etilo o MIBK, se
pueden analizar los efectos que produce cada producto quimico si se libera al medioambiente,
ademads del impacto ambiental del proceso de recuperacion que acompania a cada disolvente.
El MIBK, si se pone en contacto con el suelo, se elimina mediante fotdlisis directa en la
superficie, volatilizaciéon o biodegradacion aerdbica. El acetato de etilo se pierde mediante
evaporacion o lavado de aguas subterraneas.

En caso de liberarse al agua, el MIBK, se elimina por volatilizaciéon (periodo de
semidesintegracion de 15-33h) o por fotolisis directa. El acetato de etilo se elimina por
volatilizacion, siendo el periodo de semidesintegracion 10 horas.

Por ultimo, en caso de liberarse a la atmosfera, el MIBK sufre fotolisis directa (periodo de
semidesintegracion de 15h) o reacciona con radicales hidroxilo (periodo de
semidesintegracion de 16-17h). El acetato de etilo también reacciona con radicales hidroxilo,
aunque con un periodo de semidesintegracion de 8,3 dias y, en presencia de smog fotoquimico
se pierde 1,9-3,4% de acetato de etilo por hora [34].
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El problema medioambiental que més se puede relacionar con procesos de extracciéon con
disolventes es la contaminacion de aguas y, por tanto, los efectos nocivos que los disolventes
puedan ejercer sobre la vida acudtica. La informacion proporcionada anteriormente indica que
tanto el MIBK como el acetato de etilo se eliminan relativamente rapido en caso de ponerse
en contacto con agua, siendo la eliminacion del acetato de etilo ligeramente mas rapida. Los
datos de toxicidad se muestran en la siguiente tabla.

Tabla 4.29: Toxicidad acuatica de MIBK vs Acetato de etilo [35][36]

MIBK Acetato de etilo
LC50’ (Peces, 96h) 505,509,780 mg/l(Pimephelas | 230 mg/I(Pimephelas

promelas) promelas)

600 mg/1 (Salmo gairdneri) 230,455 mg/1 (Salmo
gairdneri)

EC50° (Crustacea, 24h) | 240,862,930,1550,3682,4280 | 717 mg/I (Daphnia magna)
mg/l (Daphnia magna)
EC50 (Algae) 980 mg/1 (Scenedesmus 3300,5600 mg/1 (Scenedesmus
subspicatus) subspicatus)
EC50 (Bacteria) 80 mg/l (Photobacterium | 1180,5870 mg/l

phosphoreum) (Photobacterium

phosphoreum)

Si se analiza el impacto medioambiental de acuerdo a las caracteristicas de cada proceso, lo
primero que hay que tener en cuenta es que en el caso de utilizar MIBK, es necesario
introducir otra especie en el sistema para llevar a cabo la recuperacion del disolvente:
hidréxido de sodio. El peligro del hidréxido de sodio en el medioambiente viene dado por su
influencia en el pH. A altas concentraciones si es toxico para organismos acuaticos, sin
embargo a bajas concentraciones no tiene efectos perjudiciales sobre los organismos, ya que
es neutralizado por otras sustancias presentes en el agua y el pH no aumenta [37]. En caso de
utilizar acetato de etilo, el problema es el aumento en el consumo de energia, ya que se utiliza
la destilacion para recuperar el disolvente. Seria necesario hacer un estudio mas detallado de
las consecuencias de cada alternativa para poder tomar una decision.

Por ultimo se analizan las caracteristicas de cada disolvente en cuanto al riesgo al que se
somete el personal de planta al manejarlos, asi como las medidas de seguridad que se deben
tomar. La informacion detallada se puede consultar en las hojas se seguridad de cada producto
(véanse anexos).

Identificando los peligros para la salud de cada especie, se conoce que el acetato de etilo
puede causar somnolencia, mareo y, en caso de que haya contacto con la piel, puede causar
sequedad e irritacion, mientras que el MIBK es dafiino si se inhala y puede causar irritacion
en las vias respiratorias.

* Concentracion que resulta letal para el 50% de los peces expuestos durante un periodo de 96 horas.

¢ Concentracion que se espera que produzca un determinado efecto en el 50% de los organismos de experimentacion bajo
ciertas condiciones (IUPAC, 1993)
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Ambos son liquidos inflamables, pero con el MIBK se debe utilizar agua con precaucion,
debido a que flota y puede incendiarse en la superficie. Ademas, es posible que forme
peroxidos explosivos.

A la hora del almacenamiento de acetato de etilo, se debe evitar inhalar sus vapores o que
haya contacto con la piel o los 0jos. Con el MIBK es necesario mantenerlo alejado de fuentes
de calor o de posibles chispas. Una vez abierto, el contenedor debe ser purgado con nitrogeno
antes de volver a cerrarlo y, en caso de almacenamiento prolongado, se debe comprobar si
existe formacion de perdxidos.

En cuanto a estabilidad y reactividad lo Unico destacable es la posible formacion de peroxidos
del MIBK, como ya se ha mencionado.

4.4 Valoracion de impactos y responsabilidad legal, ética y profesional

Dado el caracter de este trabajo, centrado en la simulacion de procesos, todos los
experimentos se han llevado a cabo de forma virtual, lo que hace que su impacto sobre el
medioambiente sea practicamente inexistente, asociado tinicamente al consumo energético del
equipo informatico.

El impacto de este estudio sobre el area de conocimiento con el que estd relacionada sera
positivo, ya que se proporciona informacion que puede servir de base para investigaciones
posteriores.

El simulador elegido para llevar a cabo los objetivos del trabajo ha sido la version 8.4 de
Aspen Plus®, utilizando la licencia adquirida para la Escuela Técnica Superior de Ingenieros
Industriales de la Universidad Politécnica de Madrid.

Algunos recursos bibliograficos han sido consultados a través de las plataformas Ingenio y
Web of Science, que permiten acceder a diversos articulos cientificos gracias al consorcio
Madrofio al que pertenece la Universidad Politécnica de Madrid. También se han utilizado los
recursos fisicos disponibles en las bibliotecas publicas y la mucha informaciéon que se puede
encontrar ficilmente en internet, teniendo cuidado de discernir las fuentes fiables. A lo largo
de este documento se citan adecuadamente los datos que han sido obtenidos de fuentes
externas, ya que esa informacion ha sido elaborada por otros profesionales que merecen el
reconocimiento de su trabajo.

Durante los ultimos afios se ha demostrado un gran interés por parte de la comunidad
cientifica, la industria y las instituciones publicas, en el desarrollo de procesos sostenibles que
minimicen el impacto de la actividad derivada del ser humano en el medioambiente. Este es
uno de los factores que justifican la importancia de un estudio como el que aqui se desarrolla.
El hecho de conseguir un proceso de concentracion y purificacion de disoluciones acuosas de
acido acético que sea viable tanto técnica como econémicamente, supondria la posibilidad de
establecer la fermentacion como via de obtencion de acido acético preferible. De esta manera
se reduciria el impacto medioambiental del proceso, dada la posibilidad de obtener las
materias primas a partir de fuentes renovables.

Como proyecto de ingenieria, este trabajo tiene el objetivo de aportar informacion que ayude
al desarrollo de la industria, en este caso, la de obtencién de acido acético. Este producto,
como se menciond en la primera parte de este documento, posee una gran variedad de
caracteristicas que le hacen 1til para numerosas aplicaciones. Es responsabilidad del ingeniero
contribuir al desarrollo tecnolégico de acuerdo a sus capacidades.
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5. CONCLUSIONES

Todo el trabajo plasmado en este documento, las diferentes simulaciones llevadas a cabo y la
informacion recopilada, ha permitido llegar a ciertas conclusiones que se explican a
continuacion. Se diferencia entre el comportamiento del proceso de extraccion cuando se
utiliza metil-isobutil-cetona y cuando se utiliza acetato de etilo como disolventes.

Metil-isobutil-cetona (MIBK)

Se confirma, mediante simulacién con Aspen Plus®, la informacion adquirida a partir de
ensayos de laboratorio y planta piloto acerca del del sistema agua-MIBK-4acido acético, donde
se indica que existe transferencia de materia de acido acético de la fase acuosa a la fase
organica.

Los resultados de la primera serie de simulaciones, en las que se trabaja con alimentaciones
que contienen 27% y 10% en masa de 4cido acético, indican que, siendo 3 el nimero de
etapas de la columna, se favorece la extraccion aumentando el caudal de disolvente. De esta
manera s6lo se obtiene una recuperacion aceptable de soluto para una proporcidon volumétrica
alimentacion/disolvente de 1:10.

En la siguiente serie de simulaciones, donde se representan condiciones habituales a escala
industrial (la alimentacién contienen un 5% en masa de acido acético), se comprueba que
puede alcanzarse mas del 90% de recuperacion de soluto tanto para proporcion 1:10 como
para 1:5, siendo necesario en este ultimo caso triplicar el nimero de etapas.

En cuanto al proceso de recuperacion del disolvente, la reextraccion con hidroxido de sodio es
un método mas adecuado que la destilacion, ya que la cercania entre los puntos de ebullicion
del MIBK y el 4cido acético hace que sea necesario un numero excesivo de etapas.

En general, se deduce que el uso de MIBK como disolvente es técnicamente viable, pero seria
necesario profundizar mas en el disefio del proceso para evaluar si podria ser econdémicamente
rentable.

Acetato de etilo

Para condiciones de alimentacién encontradas a escala industrial (las mismas que en el caso
del MIBK) se observa que son necesarias menos etapas para alcanzar una recuperacion de
acido acético de mas del 90%. Las proporciones volumétricas utilizadas vuelven a ser 1:10 y
1:5, siendo necesarias mas etapas (5 en lugar de 3) para la menor cantidad de disolvente.

Se observan mayores pérdidas de disolvente en la corriente de refinado, dada la mayor
solubilidad del acetato de etilo en agua.

En este caso, el proceso mas adecuado para la recuperacion del disolvente es la destilacion, ya
que la diferencia de volatilidades es adecuada para un disefio de columna viable.

Se descarta la reextraccion con hidroxido de sodio debido a que el acetato de etilo sufre
hidrdlisis alcalina, lo que implicaria un aumento en el consumo del disolvente.

El problema al reciclar el acetato de etilo mediante destilacion es que el disolvente que se
recircula contiene cierta cantidad de agua, que afecta a su capacidad de extraccion de 4cido
acético, especialmente para la proporcion 1:10.
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Una primera aproximacion al estudio de la influencia de la temperatura en la extraccion indica
que su aumento favorece la transferencia de soluto a la fase organica cuando el acetato de
etilo no es puro porque contiene agua.

En términos de consumo de disolvente, éste es mayor en el caso de utilizar acetato de etilo,
sin embargo la diferencia de precio hace que el coste sea menor, a pesar de consumir mas
disolvente.

Los datos disponibles no permiten llevar a cabo una evaluacion de los costes de inversion, ya
que seria necesario un disefio detallado de los equipos.
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6. LINEAS FUTURAS

Las caracteristicas de este trabajo hacen que sea posible extender el alcance de sus objetivos
en diferentes direcciones.

En primer lugar, se podria definir mejor la operacion de recuperacion del disolvente siendo
éste MIBK. Para ello se procederia al modelado matematico de la extraccion reactiva con
hidroxido de sodio, de manera que se pueda estudiar su comportamiento de forma mas
realista.

Por otro lado se podrian completar las distintas configuraciones de proceso propuestas.

Seria conveniente definir los tratamientos adicionales que deben sufrir tanto las corrientes de
refinado como las corrientes de producto. Sometiendo la corriente de refinado a otras
operaciones de separacion, se podria recuperar tanto el disolvente que se ha perdido como el
acido acético residual. En el caso de utilizar MIBK, la corriente de producto contiene acetato
de sodio en lugar de acido acético y gran cantidad de agua. Es necesario disefar un
tratamiento que permita separar el acetato y volver a obtener dcido acético en la concentracion
deseada. Para el acetato de etilo, la corriente de producto contiene el adcido acético recuperado
mas el disolvente que no ha sido reciclado. Se debera purificar esta corriente para recuperar
todo el disolvente posible, ademas de conseguir la pureza deseada del acido. También se
puede considerar la posibilidad de eliminar el agua que contiene la corriente de destilado y asi
evitar que se modifique la capacidad del disolvente.

Una vez disefiado el proceso completo se podria continuar con el disefio detallado de los
equipos, de manera que se puedan calcular los costes de inversion. Esto permitiria analizar las
caracteristicas econdmicas de cada alternativa, en cuanto a costes de capital y costes de
operacion, disponiendo asi de maés informacion para tomar una decision en cuanto a qué
disolvente convendria mas utilizar. Ademas seria conveniente llevar a cabo una evaluacion
detallada de impactos ambientales, ya que es un factor importante a la hora de considerar la
viabilidad de un proceso.

Otra posibilidad podria ser reconducir la linea del estudio y proponer el uso de otros
disolventes.

Algunos disolventes mencionados en la literatura y con los que se han llevado a cabo
experimentos a escala laboratorio o planta piloto son aminas terciarias [15][16], liquidos
i6nicos [38] y 4cidos grasos [2].
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8. PLANIFICACION TEMPORAL Y PRESUPUESTO

8.1 Planificacion temporal

Con el objetivo de organizar la elaboracion de este estudio, se divide el trabajo en tres
grandes bloques: documentacion, simulaciones (incluyendo la recopilacion de resultados)
y redaccion de la memoria. La distribucion detallada de las tareas se muestra en la figura
8.1.

4+Documentacién
Estudio del
4comportamiento
de la extraccion
4 MIBK |
« Extracciéon
Proceso de
« extracciéon con
recuperacion del
Divisién de disolvente Métodos de
tareas * Simulaciones m%’;’::\gg?o

« Extraccién
4 Acetato de .
etilo
Métodos de
recuperacion

del disolvente

1Redaccién de
la memoria

Figura 8.1: Distribucion de las tareas

El tiempo total invertido en este trabajo han sido 320 horas distribuidas durante 9 meses, las
cuales corresponden a los 12 créditos ECTS asignados al Trabajo Fin de Grado. Un desglose
del nimero de horas empleadas para la ejecucion de cada tarea se muestra a continuacion.
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Tabla 8.1: Distribucién temporal de tareas

Horas | Fecha de inicio Fecha de finalizacion
Documentacion 70 21/09/2015 23/05/2016
MIBK 95 15/10/2015 14/03/2016
Simulaciones
Acetato de etilo 65 7/03/2016 23/05/2016
Redaccion de la memoria 90 15/03/2016 15/06/2016

Las tareas se muestran de forma cronoldgica, sin embargo algunas se llevan a cabo de forma
simultanea. La escala temporal se ilustra en el siguiente diagrama.

2015 2016
Septiembre Octubre Noviembre Diciembre Enero Febrero Marzo Abril Mayo Junio
36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48 4950515253 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26

.00
N
LJ
—
[
R
I

Documentacion Extraccién sola Extraccién sola Redaccion de la
Estudio del (MIBK) (Acetato de etilo) memeoria

comportamiento ) Métodos de Métodos de

de la extraccion recuperacion de recuperacion del
(MIBK) disolvente (MIBK) disolvente
(Acetato de etilo)

Figura 8.2: Diagrama de Gantt

8.2 Presupuesto

Para la elaboracion del presupuesto se distribuyen los gastos entre gastos de mano de obra,
consumo eléctrico y equipos y herramientas informéticas.

En los gastos de mano de obra se incluye el ingeniero junior, que lleva a cabo el desarrollo
principal de este trabajo, asi como el tutor (ingeniero sénior) que hara la labor de supervisar y
asesorar el trabajo desempenado por el ingeniero junior. Se supone un salario bruto de 15 €/h
para el ingeniero junior y de 30 €/h para el ingeniero sénior.
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Tabla 8.2: Gastos de mano de obra

Horas trabajadas Salario (€/h) Total (€)
Ingeniero Sénior 48 30 1440
Ingeniero Junior 320 15 4800

En cuanto a los gastos de equipos y herramientas informaticas, se incluye la licencia que
permite la utilizacién de la version 8.4 de Aspen Plus®y el equipo informatico en el que se
llevan a cabo las simulaciones.

Se calculara el gasto proporcional al periodo durante el que se desarrolla el TFG, considerado
de 9 meses (véase figura 8.2).

Tabla 8.3: Precios equipos y herramientas informaticas

. o, Coste para el
Precio Amortizacion TFG
Licencia Aspen Plus®” 1762 € 1 aflo 1321,5€
%‘;ﬁ‘éﬁ‘(‘)‘;{r}{’r‘;"tﬁ," 1199 € 6 afios 149.9 €

Para completar el presupuesto se calculan los gastos de consumo eléctrico derivados de la
utilizacion del ordenador, imprescindible para el uso del simulador de procesos, aunque
también se ha empleado para el proceso de documentacion y de redaccion de la memoria.

Tabla 8.4: Gastos consumo eléctrico

Potencia Precio electricidad Gastos consumo eléctrico

63,5 W/h 0,1 €/kW 2,03 €

Por ultimo, los gastos considerados se resumen en la tabla x, indicando también el
presupuesto total del TFG.

Tabla 8.5: Resumen del presupuesto

Gastos de mano de obra 6240 €
Consumo eléctrico 2,03 €
Equipos y herramientas informaticas 1471,4 €
Total 77134 €
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Abreviaturas y acronimos

11. ABREVIATURAS Y ACRONIMOS
MIBK: metil-isobutil-cetona
DIQUIMA: Departamento de Ingenieria Quimica Industrial y del Medio Ambiente
UPM: Universidad Politécnica de Madrid
NRTL: Non-random two-liquid model
UNIQUAC: Universal Quasichemical
F: Corriente de alimentacion
S: Corriente de disolvente
E: Corriente de extracto
R: Corriente de refinado

TFG: Trabajo fin de Grado
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12. GLOSARIO

Extraccion liquido-liquido: operacion de transferencia de materia en un sistema de dos fases
liquidas. Los componentes de una disolucidon se separan al ponerse en contacto con otro
liquido inmiscible o parcialmente miscible, distribuyéndose selectivamente entre las dos fases
liquidas.

Soluto: componente que se quiere separar en una extraccion liquido-liquido.

Disolvente: componente que se introduce en un sistema de extraccion liquido-liquido para
crear una nueva fase y separar el soluto.

Diluyente: componente del que se quiere separar el soluto.

Extracto: fase que sale del equipo de extraccion y contiene la mayor parte del disolvente y
del soluto.

Refinado: fase que sale del equipo de extraccion y contiene la mayor parte del diluyente se
denomina refinado.

Etapa teodrica: aparato que es capaz de mezclar dos liquidos inmiscibles hasta que se
alcanzan concentraciones de equilibrio, para después separar las dos fases fisicamente.

Constante de reparto: cociente entre la concentracion de soluto en el extracto y la
concentracion de soluto en el refinado.

Selectividad: capacidad de disolver gran cantidad de uno de los componentes clave en un
sistema sin disolver significativamente otros componentes.

Destilacién: proceso que consiste en calentar un liquido hasta que sus componentes mas
volatiles pasan a la fase de vapor y, a continuacion, enfriar el vapor para recuperar dichos
componentes en forma liquida por medio de la condensacion.

Fermentacion: proceso catabolico de oxidacidon incompleta, que no requiere oxigeno, y cuyo
producto final es un compuesto organico.

Liquido idnico: sales formadas por iones muy asimétricos y de gran tamafio que presentan
fuerzas atractivas cation-anion mas débiles que las que se dan en sales ionicas
convencionales, lo que provoca que sean liquidos en un amplio intervalo de temperaturas,
incluyendo la temperatura ambiente en la mayoria de los casos.
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Extraccion + Destilacion — Alimentacion: 5% masa Acido Acético — F/S
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Modelado del Proceso de Extraccion de Acido Acético con
Recuperacion de Disolvente Organico

13.2 Fichas internacionales de seguridad quimica
Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

4-METILPENTAN-2-ONA ICSC: 0511

sy

T o = MINISTERIO INSTITUTO NACIDNAL

[ ] DE TRABA,

"&:& ,;fff ! YASUNTO’?SOCMLES ENELTRABASD

5L =SY 5 espafia

N° CAS 108-10-1
N° RTECS SA9275000

4-METILPENTAN-2-ONA
4-Metil-2-pentanona

Metilisobutilcetona
Isobutilmetilcetona
CeH120

Masa molecular: 100.2

N° ICSC 0511
N° NU 1245
N° CE 606-004-00-4
s PELIGROS/ SINTOMAS PREVENGION PRIMEROS AUXILIOS/
EXPOSICION AGUDOS LUCHA CONTRA INCENDIOS
Altamente inflamable. Evitar llama abierta, NO producir Polvos, pulverizacién con agua,
INCENDIO . s
chispas y NO fumar. espuma, diéxido de carbono.
Las mezclas vapor/aire son Sistema cerrado, ventilacion, equipo |En caso de incendio: mantener frios
EXPLOSION explosivas. eléctrico y de alumbrado a prueba de |los bidones y demas instalaciones
explosiones. por pulverizacion con agua.
EXPOSICION
Sensacién de quemazon, diarrea, Ventilacion, extraccion localizada o Aire limpio, reposo, respiracion
« INHALACION dolor de catfez_a, nausea, dc_>Iqr de proteccion respiratoria. artificial si estuw_gra |nfi|9ada y
garganta, pérdida de conocimiento, someter a atencién médica.
vomitos, debilidad.
Piel seca, sensacion de quemazon.  |Guantes protectores, traje de Quitar las ropas contaminadas,
e PIEL proteccidn. aclarar y lavar la piel con agua y
jabon.
Enrojecimiento, dolor. Gafas ajustadas de seguridad o Enjuagar con agua abundante
proteccién ocular combinada con la  |durante varios minutos (quitar las
e OJOS proteccidn respiratoria. lentes de contacto si puede hacerse
con facilidad), después consultar a
un médico.
| INGESTION | | |
’ DERRAMAS Y FUGAS ALMACENAMIENTO ’ ENVASADO Y ETIQUETADO
Recoger, en la medida de lo posible, el Mantener en una habitacion bien ventilada. simbolo F
liquido que se derrama y el ya derramado simbolo Xn
en recipientes herméticos, eliminar el R: 11-20-36/37-66
residuo con agua abundante. S: (2-)9-16-29

CE:

Clasificacion de Peligros NU: 3
Grupo de Envasado NU: Il

VEASE AL DORSO INFORMACION IMPORTANTE

ICSC: 0511 IPCS, 1994

Preparada en el Contexto de Cooperacion entre el IPCS y la Comision de las Comunidades Eurpoeas © CCE,
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Anexos

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

4-METILPENTAN-2-ONA

ICSC: 0511

ESTADO FISICO; ASPECTO
Liquido incoloro, de olor caracteristico.

PELIGROS FISICOS
El vapor es mas denso que el aire y puede extenderse a
ras del suelo; posible ignicién en punto distante.

PELIGROS QUIMICOS

La sustancia puede formar presumiblemente peréxidos
explosivos. Por combustién, formaciéon de mondxido de
carbono.

LIMITES DE EXPOSICION

TLV (como TWA): 50 ppm; 205 mg/m3 (ACGIH 1990-
1991).

TLV(como STEL): 75 ppm; 307 mg/m3 (ACGIH 1990-
1991).

VIAS DE EXPOSICION
La sustancia se puede absorber por inhalacién del
vapor, a través de la piel y por ingestion.

RIESGO DE INHALACION

Por evaporacién de esta sustancia a 20°C se puede
alcanzar bastante rapidamente una concentracion
nociva en el aire.

EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION
La sustancia irrita los ojos, la piel y el tracto respiratorio.
La exposicion puede producir pérdida de conocimiento.

EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O
REPETIDA

El contacto prolongado o repetido con la piel puede
producir dermatitis. La sustancia puede tener efectos
sobre el higado y los rifiones.

Punto de ebullicién: 118°C

Punto de fusion: -84.7°C

Solubilidad en agua, g/100 ml a 20°C: 1.91
Presion de vapor, kPa a 20°C: 2.13

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 3.45

Punto de inflamacién: 18°C

Temperatura de autoignicion: 449°C

Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 1.4-7.6

NOTAS

La alerta por el olor es insuficiente cuando se supera el valor limite de exposicion.

Codigo NFPA: H 2; F 3; R 0;

INFORMACION ADICIONAL

FISQ: 2-134 4-METILPENTAN-2-ONA

ICSC: 0511 4-METILPENTAN-2-ONA
© CCE, IPCS, 1994
Ni la CCE ni la IPCS ni sus representantes son responsables del posible uso de esta informacion. Esta
ficha contiene la opinion colectiva del Comité Internacional de Expertos del IPCS y es independiente de
NOTA LEGAL L S . ) - A
IMPORTANTE: requisitos legales. La version espariola incluye el etiquetado asignado por la clasificacion europea,

actualizado a la vigésima adaptacion de la Directiva 67/548/CEE traspuesta a la legislacién espafiola por
el Real Decreto 363/95 (BOE 5.6.95).

© INSHT

Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales (UPM)



Modelado del Proceso de Extraccion de Acido Acético con
Recuperacion de Disolvente Organico

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

ACETATO DE ETILO

ICSC: 0367

'—";r_”-'-__r':\'.“\\a'l
ivryst, drtyd
i, % ‘\'; ]
R L
N _\/ﬁ,

N° CAS 141-78-6

ACETATO DE ETILO
Acido acético, éster etilico
C4HgOo/CH3CO0C,H5

Masa molecular: 88.1

MIMNISTERIO NSTITUTO NACIONA
% .l DETRABAJO DE SEGURIDAD £ HIGIENE
™ Y ASUNTOS SOCIALES ENEL TRABAJO
= ESPANA

N° RTECS AH5425000
N° ICSC 0367
N°NU 1173
N° CE 607-022-00-5
;ESSIEOEI PELIGROS/ SINTOMAS PREVENCION PRIMEROS AUXILIOS/
EXPOSICION AGUDOS LUCHA CONTRA INCENDIOS
Altamente inflamable. Evitar llama abierta, NO producir AFFF, espuma resistente al alcohol,
INCENDIO . S
chispas y NO fumar. polvos, diéxido de carbono.
Las mezclas vapor/aire son Sistema cerrado, ventilacion, equipo  |[En caso de incendio: mantener frios
explosivas. eléctrico y de alumbrado a prueba de |los bidones y demas instalaciones
explosiones Evitar la generacion de  |por pulverizacion con agua. Los
EXPLOSION cargas electrostaticas (por ejemplo,  [bomberos deberian emplear
mediante conexion a tierra). indumentaria de proteccién
Utilicense herramientas manuales no |completa, incluyendo equipo
generadoras de chispas. auténomo de respiracion.
EXPOSICION

o INHALACION
debilidad.

Tos, vértigo, somnolencia, dolor de
cabeza, nausea, jadeo, dolor de
garganta, pérdida de conocimiento,

Ventilacion, extraccion localizada o
proteccion respiratoria.

Aire limpio, reposo, posicién de
semiincorporado y someter a
atencion médica. Respiracion
artificial si estuviera indicado.

Enrojecimiento, dolor.
o PIEL

Guantes protectores, traje de
proteccion.

Quitar las ropas contaminadas,
aclarar la piel con agua abundante o

ducharse y solicitar atencién médica.

Enrojecimiento, dolor.

o 0JOS

Gafas ajustadas de seguridad.

Enjuagar con agua abundante
durante varios minutos (quitar las
lentes de contacto si puede hacerse
con facilidad), después consultar a
un médico.

o INGESTION

Dolor abdominal, vértigo, nausea,
dolor de garganta, debilidad.

Enjuagar la boca, dar a beber
abundante agua y someter a
atenciéon médica.

herméticos. Absorber el liquido residual en
arena o absorbente inerte y trasladarlo a
lugar seguro. (Proteccién personal adicional:
traje de proteccion completa incluyendo
equipo auténomo de respiracion).

herméticamente cerrado.

CE:

DERRAMAS Y FUGAS ALMACENAMIENTO ENVASADO Y ETIQUETADO
Evacuar la zona de peligro. Recoger en la A prueba de incendio. Separado de simbolo F
medida de lo posible el liquido que se oxidantes fuertes, acidos y bases. Mantener |simbolo Xi
derrama y el ya derramado en recipientes en lugar frio, seco. Almacenar R: 11-36-66-67

S: (2-)16-26-33
Clasificacion de Peligros NU: 3
Grupo de Envasado NU: Il

VEASE AL DORSO INFORMACION IMPORTANTE

Ana Sanchez Levoso
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Anexos

ICSC: 0367 ::;(e:%ar?g;4en el Contexto de Cooperacién entre el IPCS y la Comisién de las Comunidades Eurpoeas © CCE,

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

ACETATO DE ETILO ICSC: 0367

ESTADO FISICO; ASPECTO VIAS DE EXPOSICION

Liquido incoloro, de olor caracteristico. La sustancia se puede absorber por inhalacién del
vapor.

PELIGROS FISICOS

El vapor es mas denso que el aire y puede extenderse a RIESGO DE INHALACION

ras del suelo; posible ignicién en punto distante. Por evaporacion de esta sustancia a 20°C se puede
alcanzar bastante rapidamente una concentracion

PELIGROS QUIMICOS nociva en el aire.

El calentamiento intenso puede originar combustion
violenta o explosion. La sustancia se descompone bajo EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION
la influencia de luz UV, bases y acidos. La soluciéon en  La sustancia irrita los ojos, la piel y el tracto respiratorio.

agua es un acido débil. Reacciona con oxidantes La sustancia puede tener efectos sobre el sistema
fuertes, bases o acidos. Ataca muchos metales en nervioso. La exposicién muy por encima del OEL puede
presencia de agua. Ataca los plasticos. producir la muerte. Se recomienda vigilancia médica.
LIMITES DE EXPOSICION EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O

TLV: 400 ppm; 1400 mg/m3 (ACGIH 1990-1991). REPETIDA

El contacto prolongado o repetido con la piel puede
producir dermatitis.

Punto de ebullicién: 77°C Densidad relativa de vapor (aire = 1): 3.0

Punto de fusion: -84°C Punto de inflamacién: 7°C (o.c.)°C

Densidad relativa (agua = 1): 0.9 Temperatura de autoignicién: 427°C

Solubilidad en agua: Muy buena Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 2.2-
Presion de vapor, kPa a 20°C: 10 11.5

Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: 0.73

Esta sustancia puede ser peligrosa para el ambiente; deberia prestarse atencién especial al agua.

NOTAS

El consumo de bebidas alcohdlicas aumenta el efecto nocivo. Esta indicado examen médico periédico dependiendo del grado de
exposicion. Los sintomas del edema pulmonar no se ponen de manifiesto a menudo hasta pasadas algunas horas y se agravan por el
esfuerzo fisico. Reposo y vigilancia médica son por ello imprescindibles. Nombres comerciales: Acetidin, Vinegar naphtha. Tarjeta de
emergencia de transporte (Transport Emergency Card): TEC (R)-76

Cédigo NFPA: H 1; F 3; R 0;

INFORMACION ADICIONAL

FISQ: 1-003
ACETATO DE ETILO

ICSC: 0367 ACETATO DE ETILO
© CCE, IPCS, 1994

Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales (UPM)



Modelado del Proceso de Extraccion de Acido Acético con
Recuperacion de Disolvente Organico

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

ACIDO ACETICO ICSC: 0363
Mayo 2010

CAS: 64-19-7 Acido acético glacial
RTECS: AF1225000 Acido etanoico =&
NU: 2789 Acido etilico =
CE indice Anexol:  607-002-00-6 Acido metanocarboxilico R L |
CE / EINECS: 200-580-7 C,H,0,/CH,COOH

Masa molecular: 60.1
TIPO DE PELIGRO / PELIGROS AGUDOS / PREVENCION PRIMEROS AUXILIOS /
EXPOSICION SINTOMAS LUCHA CONTRA

INCENDIOS

INCENDIO Inflamable. Evitar las llamas, NO pro- | Polvo, espuma resistente al alcohol, agua

ducir chispas y NO fumar. | pulverizada o dioxido de carbono.

EXPLOSION Por encima de 39°C pueden formarse Por encima de 39°C, En caso de incendio: mantener frios los
mezclas explosivas vapor/aire. Riesgo sistema cerrado, ventilaciér] bidones y demas instalaciones rociando
de incendio y explosion en contacto con | y equipo eléctrico a con agua.
oxidantes fuertes. prueba de explosion.

EXPOSICION iEVITAR TODO jCONSULTAR AL MEDICO EN TODOS

CONTACTO! LOS CASOS!

Inhalacién Dolor de garganta. Tos. Sensacion de Ventilacién, extraccion Aire limpio, reposo. Posicion de
quemazon. Dolor de cabeza. Vértigo. localizada o proteccién semiincorporado. Proporcionar asistencia
Jadeo. Dificultad respiratoria. respiratoria. médica.

Piel Dolor. Enrojecimiento. Quemaduras Guantes de proteccion. Quitar las ropas contaminadas. Aclarar la
cutaneas. Ampollas. Traje de proteccion. piel con agua abundante o ducharse

durante 15 minutos como minimo.
Proporcionar asistencia médica.

Ojos Enrojecimiento. Dolor. Quemaduras Pantalla facial o Enjuagar con agua abundante durante
graves. Pérdida de vision. proteccién ocular varios minutos (quitar las lentes de
combinada con contacto si puede hacerse con facilidad).
proteccion respiratoria. Proporcionar asistencia médica

inmediatamente.

Ingestion Dolor de garganta. Sensacion de No comer, ni beber, ni Enjuagar la boca. NO provocar el vémito.
quemazon. Dolor abdominal. Vémitos. fumar durante el trabajo. Dar a beber un vaso pequeno de agua,
Shock o colapso. pocos minutos después de la ingestion.

Proporcionar asistencia médica
inmediatamente.

DERRAMES Y FUGAS ENVASADO Y ETIQUETADO
Eliminar toda fuente de ignicién. Proteccion personal: traje de No transportar con alimentos y piensos.
proteccion quimica, incluyendo equipo auténomo de respiracion. Clasificacion UE

Recoger el liquido procedente de la fuga en recipientes Simbolo: C

precintables. Neutralizar con precaucion el liquido derramado con R: 10-35

carbonato sédico, solo bajo la responsabilidad de un experto. NO S: (1/2-)23-26-45

permitir que este producto quimico se incorpore al ambiente. Nota: B

Clasificacion NU
Clasificaciéon de Peligros NU: 8
Riesgos Subsidiarios de las NU: 3
Grupo de Envasado NU: II
Clasificacion GHS
Peligro
Liquidos y vapores inflamables.
Nocivo si se inhala el vapor.
Nocivo en contacto con la piel.
Puede ser nocivo en caso de ingestion.
Provoca graves quemaduras en la piel y lesiones oculares.
Puede provocar irritaciéon respiratoria.
Provoca dafios en el sistema respiratorio tras exposiciones
prolongadas o repetidas si se inhala.
Nocivo para los organismos acuaticos.

RESPUESTA DE EMERGENCIA ALMACENAMIENTO

Cc')digo NFPA: H3: F2: RO A'prueba de |.ncend|o. Separado de omda'ntes fue.rles, BC.IdOS fuertes, bases fuertes|
alimentos y piensos. Mantener en lugar bien ventilado. Bien cerrado. Almacenar en
el recipiente original. Aimacenar en un area sin acceso a desaglies o alcantarillas.
Preparada enel Contexto de Cooperacic’)n entre el IPCS y la Comisién Europea © CE, IPCS, 2010
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Anexos

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica
ACIDO ACETICO ICSC: 0363

DATOS IMPORTANTES

ESTADO FiSICO; ASPECTO VIAS DE EXPOSICION

Liquido incoloro de olor acre. Efectos locales graves

PELIGROS QUIMICOS RIESGO DE INHALACION

La sustancia es un acido débil. Reacciona violentamente con Por evaporacion de esta sustancia a 20°C se puede alcanzar bastante

oxidantes fuertes originando peligro de incendio y explosion. rapidamente una concentracion nociva en el aire.

Reacciona violentamente con bases fuertes, acidos fuertes y ) |

muchos otros compuestos. Ataca a algunos tipos de plasticos, EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION

caucho y revestimientos. La sustancia es corrosiva para los ojos, la piel y el tracto respiratorio.
. | Corrosivo por ingestion. La inhalacién puede causar edema pulmonar,

LIMITES DE EXPOSICION pero solo tras producirse los efectos corrosivos iniciales en los ojos o

TLV: 10 ppm como TWA; 15 ppm como STEL (ACGIH 2010). las vias respiratorias.

LEP UE: 10 ppm; 25 mg/m?® como TWA (EU 1991).
EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O REPETIDA

El contacto prolongado o repetido con la piel puede producir dermatitis.
Los pulmones pueden resultar afectados tras exposiciones prolongadas
o repetidas a un aerosol de esta sustancia. Riesgo de erosion de los
dientes tras exposiciones prolongadas o repetidas al aerosol de esta
sustancia.

PROPIEDADES FiSICAS

Punto de ebullicion: 118°C Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1.02
Punto de fusion: 16.7°C Punto de inflamacién: 39°C c.c.

Densidad relativa (agua = 1): 1.05 Temperatura de autoignicion: 485°C

Solubilidad en agua: miscible. Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 6.0-17
Presion de vapor, kPa a 20°C: 1.5 Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: -0.17

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 2.1

DATOS AMBIENTALES

La sustancia es nociva para los organismos acuaticos.

NOTAS

El n2 NU 2789 corresponde al acido acético, acido acético glacial o un disolucién de acido acético con mas del 80 % de acido en peso. Otro n?
NU: NU 2790 disolucién de acido acético (entre el 10 y el 80% de acido acético en peso); clasificacion de peligro NU 8, grupo de envasado II-I11.

INFORMACION ADICIONAL

Limites de exposicion profesional (INSHT 2011):
VLA-ED: 10 ppm; 25 mg/m3

VLA-EC: 15 ppm, 37 mg/m3

NOTA LEGAL Esta ficha contiene la opinion colectiva del Comité Internacional de Expertos del IPCS y es independiente de
requisitos legales. Su posible uso no es responsabilidad de la CE, el IPCS, sus representantes o el INSHT, auto
de la version espafiola.

©1PCS, CE 2010

Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales (UPM)
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