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RESUMEN

El objetivo del presente trabajo es desarrollar un nuevo método para la regeneracion del solvente empleado
en una extraccion liquido-liquido. El método propuesto consiste en la hidrogenacion de la impureza disuelta
en el solvente para luego regresarla a la corriente que se esta purificando. Por este motivo, el método también
puede utilizarse para llevar a cabo hidrogenacion selectiva. Con el fin de evaluar el método propuesto, se
analiza un caso de estudio: la desacidificacion de petrdleo crudo. Para este caso, se desarrolla un modelo
matematico que es resuelto en forma analitica. El modelo esta en funcion de parametros que son, en su mayoria,
adimensionales, lo cual permite generalizar el analisis realizado. La solucion analitica es luego empleada para
realizar el analisis y el disefio del sistema extractor-reactor adecuado para el caso de estudio. Los resultados
obtenidos muestran que el método propuesto es una alternativa adecuada cuando la regeneracion del solvente
por medio de destilacion es imposible o involucra costos elevados.

ABSTRACT

The objective of this work is to develop a new method for the regeneration of the solvent used in a liquid-
liquid extraction. The proposed method consists of hydrogenating the impurity dissolved in the solvent and
then returning it to the stream that is being purified. For this reason, the method can also be used to carry out
selective hydrogenation. In order to evaluate the proposed method, a case study is analyzed: the deacidification
of crude oil. For this case, a mathematical model is developed that is solved analytically. The model is based on
parameters that are, for the most part, dimensionless, which allows the analysis carried out to be generalized.
The analytical solution is then used to perform the analysis and design of the extractor-reactor system suitable
for the case study. The results obtained show that the proposed method is a suitable alternative when the
regeneration of the solvent through distillation is impossible or involves high costs.
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1 INTRODUCCION

La extraccion liquido-liquido es una operacion
unitaria importante en varios procesos quimicos
industriales. El costo de la extraccion esta determinado
por el proceso empleado para recuperar el solvente.
Cuando el solvente tiene un punto de ebullicion
menor que el correspondiente al componente
extraido, no es conveniente emplear destilacion para
realizar la recuperacion debido a que el costo se eleva
considerablemente al ser necesario primero evaporar
y luego condensar una gran cantidad de liquido, todo
el solvente empleado. Sprakel et al. (2019) y Shah
et al. (2016) afirman que un proceso de extraccion
eficiente no sdlo debe lograr una adecuada extraccion,
sino que también debe permitir la facil recuperacion
del solvente usado.

Sprakel et al. (2019) estudiaron la extraccion de
acidos de corrientes acuosas. En este caso, para los
acidos con bajo punto de ebullicion, la evaporacion
es la operacidbn mas conveniente para recuperar
el solvente. Sin embargo, para los acidos con alto
punto de ebullicion, se debe recurrir a otras opciones:
extraccionreversa, variaciondetemperatura, variacion
de solvente, variacion de pH, desplazamiento de
acidos, precipitacion, cristalizacion, entre otras
alternativas (King et al., 1992; Poole & King, 1990).
Para este ultimo problema, recientemente se propuso
un nuevo método como solucidn, el cual fue utilizado
para la regeneracion del solvente empleado en
la extraccion de acidos orgédnicos. Dicho método
regenera el solvente mediante la adsorcion ciclica en
lechos empacados, los cuales deben ser regenerados
periddicamente (Busto et al., 2019; Busto & Vera,
2019).

En el presente trabajo, se propone un nuevo método de
regeneracion de solvente para procesos de extraccion
liquido-liquido de impurezas que pueden ser
hidrogenadas. El método utiliza un reactor catalitico
para realizar la hidrogenacion de la impureza disuelta
en el solvente. Luego, la impureza ya hidrogenada es
extraida del solvente en la etapa de extraccion, donde
regresa a la corriente que estd siendo purificada.
La evaluacion del método propuesto se realiza por
simulacion para un caso de estudio. Para ello, se
formula un modelo cuyos parametros son en su
mayoria adimensionales. Este modelo se resuelve
en forma analitica. La solucién obtenida se aplica
para disefiar un sistema de extraccion-regeneracion
adecuado para el caso de estudio. Los resultados
logrados muestran que el método propuesto es
factible y conveniente.

2 METODO DE REGENERACION

En la extraccion liquido-liquido que se realiza para
extraer una impureza, también Ilamada soluto,
la corriente de alimentacion ingresa a la etapa de
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extraccion, donde se pone en contacto con un solvente
que extrae la impureza (Figura 1). Generalmente,
esta etapa estd conformada por un tren de unidades
de extraccion que funcionan en contracorriente
(Figura 2). La corriente purificada que abandona
esta etapa se denomina refinado, mientras que la
corriente de solvente con la impureza disuelta se
denomina extracto. Esta corriente se dirige a la etapa
de regeneracion, donde se extrae la impureza del
solvente para poder reciclarlo a la etapa de extraccion.
En este trabajo, se propone la regeneracion del
solvente en dos pasos: primero, hidrogenacion de la
impureza en un reactor catalitico; luego, transferencia
de la impureza hidrogenada del solvente a Ia
alimentacion. Para que el método sea efectivo, la
impureza hidrogenada debe ser totalmente soluble
en la corriente que esta siendo purificada y altamente
inmiscible en el solvente.

Refinads Sclhene Solwnte
make-up
Extraccidn Regenerasin
Alimentacitn Extraciy
Figura 1. Extraccion liquido-liquido.
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Figura 2. Tren de unidades de extraccion en
contracorriente.

El método propuesto es adecuado para la eliminacion
de compuestos polares que tienden a tener el mismo
punto de ebullicion que otros compuestos no
polares, pero que pueden separarse por diferencias
de solubilidad en un disolvente apropiado. Desde
otro punto de vista, el proceso propuesto puede
considerarse conveniente para la hidrogenacion
selectiva de determinados componentes de Ia
corriente de alimentacion.

Para el caso de un petrdleo crudo con una impureza
polar X, las transferencias que ocurren en el extractor
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y la reaccion que tiene lugar en el reactor son:

Xor) =~ Xsp) (1)
X sy T H, = XHg;) +subproductosg,, ()
XH gy = XH, ) 3)

donde SP es la fase solvente y OP es la fase petréleo.
Los subproductos de la hidrogenacion de un
compuesto polar son generalmente agua, amoniaco,
hidrogeno, acido sulthidrico, entre otros. Existen
procesos que permiten retirar del solvente estos
compuestos sin mayor dificultad. En algunos casos,
estos subproductos son componentes del mismo
solvente, como ocurre con las soluciones acuosas de
alcohol.

La hidrogenacion del extracto tiene ventajas y

desventajas frente a la hidrogenacion directa de la

corriente de alimentacion. Entre las ventajas, se
tienen las siguientes:

1. La hidrogenacion de un extracto diluido causa
menos coquizacion del catalizador, menos
envenenamiento del catalizador y menos
reacciones secundarias no deseadas.

2. Dado que el extracto tiene una composicion mas
simple que la correspondiente a la alimentacion,
se simplifica la optimizacion tanto de los
parametros del proceso como de las condiciones
de operacion.

3. Una seleccion adecuada del solvente mejora el
desempefio del reactor.

4. Si se logra que el producto de la hidrogenacioén
sea soluble en la alimentacién e insoluble en
el solvente, se podrad evitar la destilacién para
regenerar a este Gltimo.

5. La selectividad global puede mejorar debido a
que, a la selectividad de la extraccion, se agrega
la selectividad de la hidrogenacion.

Entre las desventajas, se pueden citar:

1. Existe la posibilidad de hidrogenar el solvente.

2. El solvente y la impureza pueden participar en
reacciones secundarias.

3. La impureza esta diluida en el solvente, lo que
tiende a producir velocidades bajas de reaccion.

4. El hidrogeno disuelto en el refinado debe ser
retirado y reciclado.

3 CASO DE ESTUDIO

Para realizar la evaluacion del método propuesto,
se considera como caso de estudio a la extraccion
de acidos nafténicos del petrdleo crudo usando
metanol como solvente y el catalizador NiMo/Al O,
en un reactor s/urry, en el que se hace burbujear
hidrogeno (Figura 3). El solvente es regenerado por
hidrodesoxigenacion del grupo carboxilo. El agua
producida puede retirarse del solvente facilmente
en otra etapa (no incluida en la figura). Este caso
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es de interés porque los acidos nafténicos causan
corrosion en los puntos calientes de los equipos de
una refineria. Si bien existen procesos alternativos
para extraer estos acidos, ninguno es completamente
satisfactorio. Por ejemplo, algunas de esas alternativas
son diluir el crudo acido empleando otros de menor
acidez, adecuar la metalurgia de los equipos o separar
los acidos nafténicos (Johnson & McAteer, 2003).
Dichas alternativas no son convenientes por los altos
costos que implican. Otra alternativa es el tratamiento
directo del crudo mismo, pero esta alternativa tiende
a acortar la vida del catalizador empleado (Grande &
Sorlie, 2020).

Crudo MeOH Solwents
desacidificado +NH maks-up
H;
make-up
N&
Extraocion Reacoion
—
NH
Fatroleo MeOH
crudo acido +NA

Figura 3. Esquema de un sistema extractor-reactor
para la remocion de impurezas polares de un petréleo
crudo. NA es un acido nafténico y NH es el producto
de su hidrogenacion.

4 MODELO DEL SISTEMA

4.1 Modelo dinamico

El modelo dinamico de la etapa de extraccion
mostrada en la Figura 2 estd conformado por las
siguientes ecuaciones:

y, =mx, 4)
N, =aK, (J’:_yi) (5)

1 1 m
= I A ©6)
Ko ke kop

dyi solv
(1_¢)VE=VNI'_F'V (yi_yi+l) (7)
dx, oil

¢Vd_tl=_VNi+Fv (xi—l_xi) (8)
xo zxfeed (9)
yl =yextr (10)
»=y" (11)
Vor =0 (12)
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donde y es la concentracion de la impureza en el
solvente, x es la concentracion de la impureza en
la corriente que esta siendo purificada, m es el
coeficiente de distribucion de Nernst, N es el flujo
molar del soluto por unidad de volumen, « es el area
de interfaz por unidad de volumen, K es el coeficiente
global de transferencia de masa, k es el coeficiente
pelicular de transferencia de masa, ¢ es la relacion
entre el volumen de petroleo y el del solvente,
J es el volumen liquido y F es el fluyjo molar. El
superindice * indica equilibrio, solv indica solvente,
oil indica petroleo, feed indica alimentacion, raff
indica refinado y extr indica extracto. El subindice
i identifica a la unidad, SP indica fase solvente y OP
indica fase petroleo.

El modelo dinamico del reactor es el siguiente:

= E (7 )V (13)
oy, (14)
. —1 (p‘* G>] (15)
NA
H
R, = fe‘a' (16)
Ryr = Ry + R 17
GL
1 1
R, = 18
b Hkea,  kag (1%)
1
R, = (19)
= Ce kea
1
Ry=— (20)
M Ce(ky)é

donde y, es la concentracion en el reactor, V, es el
volumen liquido en el reactor, 7, es la Ve1001dad de
reaccion de hidrogenacion de la 1mpureza R . ¢csla
resistencia total de la reaccion, p,,, es la presion
del hidrogeno en la fase gaseosa, es la constante
de Henry, R, es la resistencia de la transferencia de
masa, R, es la resistencia de la difusion y reaccién,
R, es laresistencia de la interfaz gas-liquido, R ¢

la resistencia de la interfaz liquido-solido, k. a,, es el
producto del coeficiente pelicular de transferencia de
masa por el area interfacial por unidad de volumen
en la fase gaseosa, k a,, es el producto del coeficiente
pelicular de transferencia de masa por el area
interfacial por unidad de volumen en la fase liquida,
C_ es lamasa de catalizador por unidad de volumen, k
es la constante cinética y ¢ es el factor de efectividad
interna.

Para resolver el modelo presentado, se debe recurrir a
métodos numéricos. Sin embargo, cuando el sistema
esta en estado estacionario y la etapa de extraccion
esta formada por una sola unidad, el modelo se puede
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resolver en forma analitica. Este tipo de solucidon
siempre es preferible a la numérica por la cantidad
y calidad de informacién que brinda, la cual es muy
valiosa a la hora de evaluar un nuevo proceso. Por
ese motivo, a continuacion, se plantea y resuelve el
modelo estacionario considerando una nica unidad
en la etapa de extraccion.

4.2 Modelo estacionario para un extractor y un
reactor

Considerando un solo extractor en la Figura 2, y
que ademas esta en estado estacionario, el modelo
dindmico planteado anteriormente para una unidad
de extraccion resulta en:

0=Vak, (m X —ye’“r)
_ Fvsolv ( yextr _ ysolv )

0=—VakKg (m X" ye"")

+Foil (xfeed _xraff)
v

e2))

(22)

Para generalizar el analisis, se definen los siguientes
numeros adimensionales:

Foil
¢ = Foil _:Fsolv (23)
Foil
a=t 0 (24)
VaKg, taKg,
Fsolv 1—
R T )
VaKg, taKg,

En el estado estacionario, considerando agitacion
perfecta, el valor de ¢ se puede calcular en funcidén
de los flujos molares, ec. (23).

Si ademds se considera la siguiente dependencia
lineal (Busto et al., 2019):

aKgy =y ¢ (26)
se tiene:
P 27)
2%
_1-4 28
B — (28)

Para simplificar la forma de la solucién del modelo,
se definen adicionalmente los siguientes numeros
adimensionales:

_ mp
_mﬂ+a(1+[)’) 29)
a
O-z(a+m)ﬁ+a (30)
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Como a, f y m son positivos, entonces se cumple:
0<w<l1 (31)
0<o<l1 (32)
Con estos nuevos numeros adimensionales, la
solucién del modelo es:

raff ySOIV

m

~o)y

+(1- @)™ (33)
(34)

X

solv feed

®
o =(1 +omx

y =
Por lo tanto, x™T es un promedio de y*/m y x™, ¢
U es un promedio de y** y m x4, Si @ tiende a
uno, x*T tiende al equilibrio con el y*". Si ¢ tiende a
uno, y* tiende al equilibrio con x™¢. Estos nimeros
adimensionales se relacionan directamente con el
tamafio del extractor e inversamente con el tamafio
del reactor.

4.2.1 Resistencia de reaccion controlante

Para modelar el reactor, se debe tener en cuenta cual
es la resistencia controlante. Si se considera que la

resistencia de difusién y reaccion es la controlante,
se tiene:

0= Fov ( yex[r _ ysolv)

p 2 solv
, Ccké(—zG)Jy !

Para generalizar el analisis, se define el siguiente
ntmero adimensional:

(35)

Fsolv H

Py, (c)

=7.C. k& ——=
r C ég[ H ]

Este numero estd directamente vinculado con el
tamafio del reactor e inversamente con el tamafio del
extractor.

Usando el nimero adimensional y, la ec. (35) resulta
en:

0 — yextr _(1+}/)ysolv (37)

y_VrCCkr:{PHZ<G>J

(36)

Resolviendo la ec. (34) y la ec. (37), se tiene:

solv __

om feed (38)

y+o
Reemplazando este resultado en la ec. (33), se
obtiene:
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(39)

wo
xratf — +1—Cl) xfeed
y+o

En definitiva, x®T es funcion de w, o, y y x4, siendo
directamente proporcional a esta Gltima.

Para simular la performance del sistema dado x™, z,
s ksy, m,t, C., k¢, P Y H, se debe proceder de la
siguiente manera:

1. Calcular a y f usando las ecs. (27) y (28).

2. Calcular @ y ¢ usando las ecs. (29) y (30).

3. Calcular y con la ec. (36).

4. Calcular x* con la ec. (39).

Si se desean encontrar las condiciones de disefio o
de operacion requeridas para alcanzar un cierto valor
deseado de x™, se puede usar el mismo procedimiento
en forma iterativa: se proponen las condiciones de
disefio y de operacion, y se simula la performance
del equipo para verificar si el x™T resultante es el
deseado. Si no lo es, se modifican las condiciones y
se repite el calculo hasta alcanzar el valor deseado
de x™T, En este caso, lo ideal es plantear un modelo
de optimizacion para determinar las condiciones
de disefno y operacion que minimizan el costo total
anual del equipo (inversion mas costo de operacion
anualizado), a la vez que se cumple con la restriccion
de que x™ sea menor a un cierto valor especificado.
El procedimiento sugerido para realizar el diseno del
equipo tiene como desventaja la necesidad de iterar
proponiendo valores para cinco variables: 7, ¢, 7,
C. Y Py, Una posible alternativa que disminuye
la cantidad de variables a proponer y la cantidad
de iteraciones es invertir el modelo. En ese modelo
invertido, para un x™¢ dado y un x™" deseado, se
propone y o se calcula para las condiciones propuestas
para el reactor, ec. (36). Luego, se propone un valor
para  y se calcula ¢ con la siguiente formula:

feed

o= feed }/raff - }/ (40)
Conv y'o*conocidos, se pueden calcular oy f::
azm(l—w—a) @1
[
l-w-0o
p=—2=C (42)
o

Considerando que a y f§ deben ser positivos para que
la solucién tenga sentido fisico, de las dos ultimas
ecuaciones surge la siguiente condicion que deben
cumplir w y o:
w+o<l (43)

A partir de esa condicion y de las ecs. (31), (32) y (40),
las condiciones que debe cumplir el @ propuesto son:
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xfeed _ xraff
> 44
@ xfeed ( )
1+ y xfeed _ xraff
GRS ( )( feed raff) (45)
(1+7)x™ —x

Una vez obtenidos a y S, se pueden determinar las
condiciones para la operacion y el disefo a partir de
las ecs. (27) y (28):

1
r=

“ v (46)

rT=—0o (47)
ay
Por lo planteado, el esquema de calculo para el
disefio del sistema para obtener un valor deseado
para x™T a partir de un valor dado de x™ consiste de
los siguientes pasos:
1. Proponer un valor de y.
2. Proponer un valor de @ que cumpla con las
condiciones dadas en las ecs. (44) y (45).
3. Calcular o con la ec. (40).
4. Calcular oy f con las ecs. (41) y (42).
5. Calcular ¢ y 7 con las ecs. (46) y (47).

4.2.2 Resistencia de transferencia de masa

controlante

Para el caso en que la resistencia de la transferencia
de masa sea la controlante, se tiene que el balance en
el reactor es:

Vi | Puy(q)
O — Fsolv extr _ _solv) T 2 48
(=) . ( 7 ] (48)

Definiendo la concentracion ficticia y*, se tiene:
(49)

extr solv *

0=y -y -y

y* _ SOII/r Py, (0 _ 5 Py, (q) (50)
F*" Ry H R H

MT

Resolviendo ecs. (34) y (49), se obtiene:

*

ysolv — mxfeed _y_ (51)
o
Esta vez, x™T en funcion de x4 es:
"W
xraff — xfeed _ y (52)
mo
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En definitiva, x*" es funcion de m, w, o, y* y x4,
sin embargo, a diferencia del caso anterior, no es
directamente proporcional a esta ultima variable.
Para simular la performance del sistema dado x4, z,
¢, kg, m, 7, Co, kag, keag, Pin)Y H, se debe proceder
de la siguiente manera:

1. Calcular a 'y f usando las ecs. (27) y (28).

2. Calcular @ y o usando las ecs. (29) y (30).

3. Despreciando la resistencia en la fase gas,
calcular R con la ec. (18).

Calcular R ¢ con la ec. (19).

Calcular R, con la ec. (17).

Calcular y* con la ec. (50).

Calcular x™ con la ec. (52).

Si se desean encontrar las condiciones de disefio o
de operacion requeridas para alcanzar un cierto valor
deseado de x™, se puede usar el mismo procedimiento
en forma iterativa.

Nuevamente, para reducir la cantidad de variables a
proponery de iteraciones, se invierte el modelo. En ese
caso, para un x"*¢ dado y un x*" deseado, se propone
y" o se lo calcula para las condiciones propuestas para
el reactor, ec. (50). Luego, se propone un valor de @
y se calcula o con la siguiente ecuacion:

Nk

a:m(x+_xmﬂ)w (53)

Con estos valores, se procede de forma similar al caso
de resistencia de reaccion controlante para calcular o
y f, primero, y ¢ y 7, luego.

Para que la solucion tenga sentido fisico, nuevamente
se pueden deducir las condiciones que debe cumplir
el valor propuesto para w:

1
W< .

_r
m(xleed _xraft )

(54
+1

Por todo lo planteado, el disefio del sistema para

obtener un valor deseado de x™ a partir de un valor

dado de x™ esta definido por los siguientes pasos:

1. Proponer un valor de y".

2. Proponer un valor de @ que cumpla con la
condicion dada en la ec. (54).

3. Calcular o con la ec. (53).

4. Calcular ay ff con las ecs. (41) y (42).

5. Calcular ¢ y 7 con las ecs. (46) y (47).

5 DISENO DEL SISTEMA

Para el caso de estudio, la Tabla 1 presenta los valores
que adoptan los parametros del sistema. Esos valores
fueron tomados de bibliografia (Busto & Vera,
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2019) y de mediciones realizadas en laboratorio.
En esas condiciones, la resistencia de reaccion es
la controlante. El valor requerido de x™T para que
el crudo tratado sea considerado procesable es
7.14 mol m?, el cual corresponde a un TAN, . =0.5

mg,, g

Tabla 1. Valores de los parametros del sistema para el
caso de estudio.

limit

Parametro Rango
7] 0.38 s*
¢ 1
T 60 s
T 3600 s
® 0.15
m 0.66
C. 40 kg m?
k 3x108 m® (mol kg s)™
H 7700 Pa m3 mol
Priz) 5x10° Pa
xfeed 80 mol m?
xraff 7.14 mol m=3

Para aplicar el algoritmo de disefio correspondiente,
es necesario proponer un valor de y. Esa propuesta se
puede hacer en base a la Figura 4, donde se presentan
los limites inferior y superior para @ en funcion de
y. Se debe tener en cuenta que y esta directamente
vinculado con el tamafio del reactor e inversamente
con el tamafio del extractor, y que w esta relacionado
directamente con el tamafio del extractor e
inversamente con el tamafio del reactor. Otra forma
de proponer y es primero proponer las condiciones
para el reactor, como las propuestas en la Tabla 1, y
luego calcular y, lo que resulta en un valor de 2.8052.

1.0

—_—
e e o s e o o

0.9
08
2
0.7
06

05

0.0 2.0 4.0 6.0 B.O 10.0
Yo
Figura 4. Limites inferior y superior de w en funcion

de y para el disefio de una unidad extractor-reactor
con x™=7.14 mol m?.

Una vez propuesto el valor de y, se obtienen los
limites de w, ya sea de las ecs. (44) y (45) o de la
Figura 4, resultando el limite inferior 0.9107 y el
superior 0.9326. Para w = 0.92, de la Figura 5, se
tiene ¢ = 0.02 y t =71 s; y para w = 0.93, ¢ = 0.04
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y 7 = 350 s. Ambos resultados son inaceptables
debido al bajo valor de ¢. Por lo tanto, no es posible
realizar la purificacion deseada con una tnica unidad
extractora.

0.10 r 1000
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I

0.06 1| 600 —
. i Z

0.04 ¢ a0 ™

s
0.02 ,-; 200
000 = == 0
0911 0916 0921 0926 0931
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Figura 5. ¢ y 7 en funciéon de w para una unidad
extractor-reactor con x™f = 7.14 mol m™.

Si, en cambio, se conectan dos unidades extractor-
reactor en serie, como lo indica la Figura 6, si se
puede reducir la concentraciéon en el refinado al
valor deseado. Para ello, nuevamente se aplica el
mismo algoritmo de disefio para cada unidad. La
concentracion de salida de la primera unidad se
calcula sabiendo que, por la ec. (39), las dos unidades
reducen la concentracion en la misma proporcion,
(7.14/80)°5 = 0.30; por lo tanto, la concentracion
intermedia es 23.90 mol m>. Con este valor, se
procede a disefar la primera unidad. La segunda
unidad es igual. Para el mismo valor de y (se conserva
el reactor), se calculan los limites de w, resultando,
de la Figura 7, el limite inferior 0.7012 y el superior
0.761. De la Figura 8, para w =0.71, se tiene ¢ = 0.03
yt=11s;yparaw=0.76,¢=0.17 y t= 640 s. Ambos
resultados son inaceptables debido al bajo valor de ¢
en el primero y al alto valor de 7 en el segundo. Por
lo tanto, una mejor solucion se puede obtener para
un o intermedio. Para w = 0.751, resulta ¢ = 0.15 y
7=060s, lo que es un disefio razonable. Mas alin, en la
figura se puede apreciar que, para valores mayores de
, T comienza a crecer rapidamente, lo que implica
un aumento considerable en el tamafio del extractor.

Solvente

make-ugp

Perroleo 3 i Crudo

crudo acudo desacidificado
1 2 ——

H.’ F 9

make-up T

Figura 6. Dos unidades extractor-reactor en serie para
el caso de estudio.
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Figura 7. Limites inferior y superior de @ en funcion

de y para el disefio de una unidad extractor-reactor
con x™T = 23.90 mol m=.
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Figura 8. ¢ y 7 en fusion de w para el disefio de una
unidad extractor-reactor con xf = 23.90 mol m™.

6 CONCLUSIONES

En este trabajo, se propuso la hidrogenacion de la
impureza como un nuevo método para regenerar el
solvente utilizado en una extraccion liquido-liquido.
El método propuesto también es aplicable para
realizar hidrogenacion selectiva. Cuando es aplicable,
las principales ventajas de la propuesta es que reduce
los costos en comparacion con la destilacion del
solvente y aumenta la eficiencia de la regeneracion.
Para evaluar el método propuesto, se aplico a la
eliminacion de un acido nafténico de un petrdleo
crudo. La impureza extraida por el solvente es
hidrogenada en un reactor, y la el producto no polar
es regresado al crudo en la unidad de extraccion.

La evaluacion del caso de estudié mostrdé que el
método propuesto hace posible la regeneracion
eficiente del solvente. Ademas, mostr6 que el modelo
desarrollado es adecuado para el analisis y disefio del
sistema de extraccion-regeneracion que implementa
los principios presentados en este trabajo.
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