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Realizada por la Ing. Susana N. ESPINOSA

Director de Tesis Dr. Esteban BRIGNOLE

DICTAMEN

La tematica del procesamiento de productos naturales con fluidos
supercriticos, de creciente interés y actualidad, es tratada con profundidad y
con todo rigor cientifico.- Los aportes originales, especialmente de
pardmetros grupales de interaccién, que permiten la aplicacién de la
Ecuacién de Estado a contribucién grupal (GC-EOS) a mezclas complejas -
de aceites naturales, constituyen una valiosa € importante contribucién a la
ciencia y al desarrollo de otras aplicaciones para estos procesos.

La introduccidn es excelente, muy didactica, altamente informativa y
con una completa revision bibliografica del tema. Esta introduccién general
es abonada con una clara descripcién de los diferentes diagramas de
equilibrio de fases de mezclas binarias y ternarias que se presentan cuando
se trabaja en condiciones supercriticas para algunos de los componentes de
las mismas. Definiendo con precision los puntos y curvas caracteristicos de
estos diagramas.

El planteo del tratamiento termodindmico de mezclas en general y
particularmente donde participa un componente en estado supercritico lo
realizé aplicando Ecuaciones de Estado Cibicas, diferentes reglas de
mezclado, Ecuaciones de Estado Perturbadas y fundamentalmente la (GC-
EOS).

Extiende la aplicaciéon de la (GC-EOS) a mezclas de aceites,
triglicéridos y derivados con anhidrido carbénico reparametrizando las



interacciones de los nuevos grupos, aportando estos grupos a la matriz de
parametros existentes.

Demuestra concretamente que la (GC-EOS) predice mas
efectivamente el comportamiento de mezclas binarias de CO, con distintos
compuestos, especialmente los encontrados en aceites y por lo tanto
factible de ser usado en el procesado, refinado y purificacién de estos
aceites naturales con gases a alta presion.

Determind las condiciones de operacion éptimas de las columnas de
extraccidn para el procesamiento de aceites de pescado con CO,. En esta
etapa desarrolld una correlacioén a contribucién grupal para el cilculo de
didmetros criticos para componentes de los cuales no se contaba con
informacién disponible.

Finalmente analizé la concentracién de aromas y sabores de aceites
de naranja y limén con CO; supercritico, aplicando la (GC-EOS), con muy
buena prediccién del equilibrio de fases al contrastarlo con datos
experimentales. Por tultimo determiné las condiciones operativas Optimas
de un proceso de deterpenacion de aceite de limén a escala industrial y
realizé un analisis de costos con el fin de determinar la factibilidad .
econdmica de esta planta a escala real.

De acuerdo a las conclusiones alcanzadas, la profundidad de la
investigacion realizada y los importantes aportes a la ciencia concretados
en este trabajo, considero a la tesis excelente, 10 (sobresaliente), y por lo
tanto en condiciones de ser defendida por la doctorando.

<

Prof. Ing. Elio E. GONZO (M.Sc.)
Profesor Titular Plenario
Investigador Principal (CONICET)
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DICTAMEN : ’

La tesis presentada por la Ing. S.N. Espinosa est4 dividida en dos partes con un total de
siete capitulos. La primera parte se desarrolla en cuatro capitulos y tiene como tema central el
modelado termodinamico del equilibrio de fases en condiciones supercriticas de compuestos
quimicos presentes en productos naturales. La segunda parte se desarrolla en tres capitulos en
donde se analizan y optimizan distintos procesos supercriticos. La tesis tiene un claro hilo
conductor en el modelado termodindmico del equilibrio de fases desde la descripcién de su
complejidad hasta su aplicacién en procesos particulares pasando por la compleja tarea de su
modelizacién.

El capitulo 1 es introductorio donde se encuentrz una muy buena y actualizada descripcion
de los procesos que involucran a los fiuidos supercriticos con énfasis en los procesos que tratan
con productos naturales. El capitulo 2 considera, con un buen grado de detalle, los equilibrios de
fases presentes en los procesos supercriticos. El capitulo 2 es muy importante ya que permite,
una vez identificado el tipo de equilibrio que se aplica a la mezcla en estudio, un modelado
termodinamico partiendo de una base més sélida. El capitulo 3 presenta con una excelente
fundamentacién los criterios por los cuales se elige la ecuacién de estado a contribucién grupal
(GC-EOS) como el modelo termodindmico méas adecuado para la descripcion de los equilibrios de
fases de los sistemas de interés en el procesamiento supercritico de productos naturales. La
eleccion se realiza contra otros modelos, en el capftulo se evidencia un buen manejo de las fuentes
de informacién, muy actuales por otra parte. La eleccién, también permite visualizar profundidad en
los conocimientos de los modelos que se comparan.

El capitulo 4 presenta la extensién del modelo GC-EOS, elegido en el capitulo anterior, a
las mezclas de interés. La extensién no sélo es original sino que también es muy completa. La
metodologia empleada es muy rigurosa y los resultados son extensivamente comparados y
validados. Este capitulo es un aporte muy valioso para los investigadores/ ingenieros que quieran
realizar célculos con la GC-EOS.

Con el capitulo 5 se inicia la segunda parte de la tesis. Todos los capitulos de esta
segunda parte tienen la misma estructura y ienen como meta determinar condiciones operativas
6ptimas con restricciones tales que el proceso supercritico en estudio sea de menor costo para la



obtencién de productos de determinadas especificaciones con el agregado que el proceso debe
ser limpio desde el punto de vista del medio ambiente. En el capitulo 5 se analizan procesos
vinculados a los aceites vegetales, en el capitulo 6 los procesos estudiados operan con ésteres y
4cidos grasos derivados de aceites de pescados, finalmente en el capitulo 7 los procesos
involucran a los aceites esenciales extraidos de los cftricos. Como se puede apreciar la tesis
estudia varios sistemas de gran interés y aplicacion. Como mencioné el esquema de los tres
capitulos es similar: una buena descripcién de los trabajos previos, el modelado termodinamico
que se complementa con el trabajo presentado en el capitulo 4, y el modelado y optimizacién del
proceso supercritico. En el capftulo 5 se realiza una modelizacién termodindamica de la mezcla con
un sistema ternario compuesto por aceite, fluido supercritico y contaminante. La parametrizacién
realizada en el capitulo 4 permite obtener con el modelo GC-EOS constantes de distribucién del
contaminante entre la fase oleosa y la fase densa adecuadas para el andlisis y optimizacién de
procesos de descontaminacién de los aceites vegetales. Ademas, el conocimiento sobre el
comportamiento de las distintas fases de sistemas binarios presentado en el capitulo 2 permite
distinguir entre el anhidrido carbénico y el propano. En el capitulo 6 se realizaron aproximaciones
termodinamicas para tratar el caso de mezclas con muchos componentes y/o ausencia de
informacion experimental para la determinacién del didmetro critico en el modelo GC-EOS. La
validez de las aproximaciones se verific6 contra datos experimentales y el valor del modelo se
pudo apreciar cuando se uso para poder determinar que proceso es mas conveniente. En el
capitulo 7 se modelan los aceites esenciales de la naranja y del limén validados con datos
experimentales de manera de que simplificando la mezcla multicomponente con una mezcla de
menor nimero de componentes se retengan los aspectos fundamentales para su utilizacién en el
analisis y optimizacién de los procesos de desterpenizacion de los aceites esenciales.
A manera de repaso voy a revisar uno por uno los aspectos que el articulo 24° pide que se
fundamente mi opinién:
- Originalidad del trabajo presentado: original y de gran interés académico e industrial.
- Profundidad de la investigacion realizada: no solo profunda sino que también extensa.
“-\ Metodologfa del trabajo adoptada y aplicada: muy buena la metodologia, y muy
cuidadosa y efectiva la aplicacién de la misma.
- Claridad y precisién de la redaccién: muy clara y precisa la redaccién.Los términos
técnicos son adecuados y el material ha sido muy bien ordenado.
- Fuentes de Informacién: abundantes, actuales, pertinentes.
- Conclusiones alcanzadas: estoy de acuerdo con las conclusiones que escribi6 la
tesista.
No deberfa dejar de mencionar que parte del trabajo de tesis ha sido publicado en revistas
y/o presentadas en congresos lo cual es una verificacién externa de la calidad y originalidad del
trabajo realizado por la Ing. S.N. Espinosa

Sobre la base de la revision de los criterios establecidos por la reglamentacién realizada en
parrafos anteriores, considero que la tesis debe ser aprobada con la calificacion de 10
(sobresaliente) en la escala que se establece en el Art. 24°.



Resumen

La busqueda constante de nuevos procesos alternativos aplicables a la industria quimica y
nutracéutica ha llevado a la tecnologia supercritica a ocupar un lugar de privilegio. Las
propiedades inherentes de los fluidos supercriticos les confieren la caracteristica de
solventes limpios. Consumidores cada vez mas exigentes en los niveles residuales de
solventes -resultantes del procesado tradicional de alimentos y productos farmacéuticos-
sumado a las estrictas regulaciones medioambientales, son las razones fundamentales que
impulsan el interés por esta nueva tecnologia.

En esta Tesis se analiza la factibilidad operativa y economica para llevar a cabo procesos

supercriticos aplicados a la extraccion de productos naturales.

La Tesis fue dividida en dos partes, la primera agrupando aquellos capitulos referidos al
Modelado Termodindmico de productos naturales y derivados y sus mezclas con fluidos
supercriticos (Capitulos 1 a 4) y la segunda parte conteniendo los capitulos de anélisis,
simulacion, y disefio 6ptimo de procesos de extraccion, refinado y fraccionamiento a alta

presion.

En el Capitulo 1 se discute acerca de las propiedades y aplicaciones generales de los
fluidos supercriticos con especial atencion en aquellas relacionadas al procesamiento de

productos naturales.

En el Capitulo 2, el equilibrio de fases a alta presion es analizado sobre la base de
diagramas de fase de mezclas binarias y ternarias, y su extension a mezclas
multicomponentes. Se realiza un estudio detallado de las regiones que presentan equilibrio
monofasico, di y trifasico, para mezclas de alcanos, aromaticos, triglicéridos y aceites con

etano, propano y COx, en el rango completo de presiones, temperaturas y composiciones.

En el Capitulo 3, la importancia del modelado del equilibrio supercritico entre fases
es analizada a partir de una revision de las ecuaciones de estado mas recientes, con vistas a
determinar el modelo termodindmico mas adecuado para el modelado del equilibrio a alta

presion de sistemas multicomponentes, altamente no ideales.



En el Capitulo 4, la ecuacion de estado a contribucion grupal, GC-EOS, es
extendida para cubrir los sistemas de interés para esta Tesis. Se evallan distintas
metodologias de caracterizacion de las complejas mezclas que conforman los aceites y se
obtienen los pardmetros grupales necesarios para reproducir el comportamiento de
equilibrio de una extensa lista de sistemas binarios. Correlaciones y predicciones del
modelo GC-EOS son validadas contra datos experimentales y comparadas a aquellas

obtenidas con otras ecuaciones de estado.

Los Capitulos 5, 6 y 7 abarcan el procesamiento de distintos productos naturales utilizando
fluidos supercriticos como solventes. En todos ellos, el objetivo es determinar condiciones
operativas Optimas que permitan llevar a cabo un proceso particular al menor costo,
cumpliendo con las exigencias de pureza y recuperacion de productos impuestas por el
mercado y aplicando una tecnologia alternativa limpia. Cada uno de tales capitulos contiene
basicamente tres secciones: modelado termodindmico de los sistemas involucrados -
utilizando los resultados obtenidos en el Capitulo 4-, simulacion del proceso en
condiciones reportadas en la literatura de experimentos a escala piloto y optimizacion de

condiciones con diferentes funciones objetivo.

En el Capitulo 5, se estudia un proceso de purificacion de aceites vegetales

utilizando propano y dioxido de carbono supercriticos como posibles solventes.

En el Capitulo 6 se analiza el fraccionamiento supercritico de etil ésteres de aceites

de pescado y los esquemas Optimos de recuperacion de ésteres de acidos grasos

poliinsaturados w-3, de alto valor agregado.

En el Capitulo 7, el refinado de aceites esenciales citricos es resuelto empleando
diéxido de carbono supercritico, sobre la base de modelos termodinamicos confiables y
rigurosas subrutinas de optimizaciéon. El disefio 6ptimo de un proceso de desterpenacion
de aceite de limon ha sido analizado para un volumen de procesamiento a escala industrial,

a efectos de determinar la factibilidad econdmica de este proceso alternativo.



Summary

Supercritical technologies have played a key role in the search of new process alternatives
for the chemical and nutraceutical industry. The supercritical fluids are considered
environmentally sound solvents on the basis of theirs intrinsic properties. The public is
more and more demanding with regard to the residual levels of solvents in the traditional
processing of foods and pharmaceutical products,. In addition the implementation of very
strict environmental regulations, has promoted the interest in supercritical technology
applications.

In this Thesis the economic and technical feasibility of supercritical processes applied to

the extraction of natural products is discussed.

The work was divided in two parts, the first part comprises the problem of
thermodynamic modeling of natural products, derivatives and their mixtures with
supercritical fluids (Chapters 1 to 4). In the second part, the problems of analysis |,
synthesis, simulation, optimization and design applied to problems of extraction, refining

and fractionation are considered.

Chapter 1 is devoted to the general properties and applications of supercritical fluids, in

connection with natural products.

In Chapter 2 the high pressure phase equilibria is discussed on the basis of phase diagramas
of binary and ternary mixtures and their extension to multicomponent mixtures. A detailed
discussion of the different regions for single and multiphase equilibria., for mixtures of
alkanes, aromatic compounds, triglycerides and vegetable oils with ethane, propane and

CO; over a wide range of pressures, temperatures and compositions is presented.

In Chapter 3 the thermodynamic modeling of phase equilibria under supercritical
conditions using recent equations of state is discussed with the purpose of selecting the
more adequate modeling framework for high pressure phase equilibria of highly non ideal

systems.



In Chapter 4, the group contribution equation of state (GC-EOQS) is extended to cover the
systems of interest of the present Thesis. Different approaches are evaluated for the
characterization of the natural oils complex mixtures. Binary group interaction parameters
are obtained to correlate the phase equilibrium behaviour of a large set of binary mixtures.
The correlation and prediction capability of the GC-EOS are validated against

experimental data and compared with predictions obtained using other equations of state.

The Chapters 5, 6 and 7 describe the processing of different natural products using
supercritical fluid solvents. In all cases, the goal is to obtain optimum operating conditions
to carry out the process with a minimum cost and satisfying the products recovery and
purity desired. Each chapter is divided in three parts: thermodynamic modeling of the
systems of interest, on the basis of the results of Chapter 4, simulation of the process for
conditions reported in pilot plant studies and optimization under different objective

functions.

In Chapter 5, the process of purification of vegetable oils using supercritical propane and

carbon dioxide as solvents is developed and optimized.

In Chapter 6 the supercritical fractionation of fish oil ethyl esters is studied and optimal
schemes for the recovery and purification of valuable polyunsaturated «-3 fatty acid esters

are proposed.

In Chapter 7, the refining of citric related essential oils is achieved by countercurrent
extraction with supercritical carbon dioxide, on the basis of rigorous thermodynamic and
process modeling, coupled with optimization algorithms. The optimum design for a lemon
oil deterpenation process has been studied for a industrial scale plant size, with the purpose
of assessing the process economic feasibility.

Vi
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1.1 Fluidos Supercriticos

En 1869 Thomas Andrews (1813-1885) realizdé un estudio sistematico del equilibrio de fases
del didéxido de carbono. Sus experimentos demostraron que la zona de equilibrio liquido-
vapor disminuye a medida que aumenta la presion hasta que ambas se encuentran en un punto
caracteristico de cada sustancia, denominado punto critico.

La Figura 1.1 es la representacion grafica de
todos los estados de equilibrio posibles de una
sustancia pura. En ella se distinguen zonas de
una Unica fase -solida, liquida y gaseosa-,
zonas donde coexisten dos fases en equilibrio

y la linea triple donde las tres fases se

encuentran en equilibrio a una Unica presion y

temperatura. El punto critico (indicado con la

letra C en la Figura 1.1) es definido por su

temperatura T, presion p. y volumen

especifico v.. La temperatura critica del CO,

es de 31 °C, lo que permitid a Andrews

explorar el comportamiento de las sustancias
comprimiendo CO, a temperaturas menores, Figura 1.1

. ) Superficie PVT de una sustancia pura
iguales y mayores que T., estableciendo la
continuidad de las fases liquida y gaseosa por encima del punto critico. Cuatro afos mas
tarde, van der Waals, basado en los descubrimientos de Andrews, derivdo la primera

descripcion teorica del equilibrio bifasico, por la que recibi6 el premio Nobel en 1910.

La Tabla 1.1 muestra los valores criticos de algunos fluidos de interés en esta tesis.
Los fluidos que se encuentran en estados por encima del punto critico exhiben
comportamientos y propiedades fisicas diferentes de aquellas de los estados solido, liquido o

gas y se denominan fluidos supercriticos (SCFs).

Un fluido puro se considera en estado supercritico cuando su presion y su
temperatura son superiores a los respectivos valores en su punto critico.



Capitulo 1 1-2

Sin embargo, las ventajosas propiedades asociadas tipicamente a fluidos supercriticos (y
discutidas en la proxima seccion), no son encontradas en condiciones tales como presion igual
a la critica y temperatura mucho mas alta que la critica, es decir, densidad muy por debajo de
la densidad critica. Por tanto, una definicién mas acertada, dada por Darr y Poliakoff (1999)

es la siguiente:

Un fluido supercritico (SCF) es cualquier sustancia cuya temperatura y
presion son mas altas que sus valores criticos y su densidad aproximada o

mayor que su densidad critica.

Por otra parte, el uso de gases condensados como solventes es frecuente en la industria de
procesos. El término fluido cuasi-critico o NCF (near-critical fluid) se aplica a liquidos que
exhiben propiedades similares a las de los fluidos supercriticos, aun cuando en muchos casos
estas condiciones se presentan sin estar necesariamente cerca de las condiciones criticas. Por
ejemplo, la extraccion de compuestos organometalicos con propano liquido se lleva a cabo a
300 K, 70 °C por debajo de la temperatura critica del propano. En consecuencia, Se
consideran fluidos cuasi-criticos a aquellos que se encuentran a temperaturas inferiores a T,
(T/T.=0.9) y presiones iguales o mayores a P..

Dado que los NCF y los SCF tienen propiedades similares, ambos seran nombrados como
fluidos supercriticos (SCFs) a lo largo de esta tesis, excepto cuando se trate de condiciones de

extraccion para una aplicacion particular.

Tabla 1.1. Propiedades criticas de especies puras seleccionadas.

Compuesto Peso Molecular (Kg/Kmol) Tc (K)  Pc (bar)  ve (cm’/mol)
Agua 18.02 647.1 220.55 559
Dimetil éter 42.00 400.0 52.40 178.0
Dioxido de Carbono 44.01 304.2 73.83 94.0
Etano 30.07 305.3 48.72 145.5
Etanol 46.07 513.9 61.48 167.0
Etil acetato 88.11 523.3 38.80 286.0
Etileno 28.05 282.3 50.40 131.0
n-Hexano 86.00 507.5 30.1 368.2

Propano 44.10 369.8 42.48 200.0
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Una vision mas simplificada de la Figura 1.1
se obtiene proyectando dicha superficie
sobre el plano PT , como en la Figura 1.2.
En este plano cada una de las regiones de
equilibrio bifasico se transforman en lineas,
delimitando las zonas donde la sustancia se
encuentra solida, liquida y gaseosa. La
temperatura y presion del punto critico (C),
al final de la curva de presion de vapor,
limitan inferiormente la zona supercritica.
Por encima del punto critico de una

sustancia pura no puede existir equilibrio

FLUIDO
S+L SUPERCRITICO

- LIQUIDO C

O

B2

()

3=

A~ | SOLIDO NS
N

&7 pr GAS

Temperatura
Figura 1.2

L. Diagrama de fases para un componente puro
liquido-vapor.

1.1.1 Propiedades fisicas de los Fluidos Supercriticos

Como se muestra en la Tabla 1.2, los fluidos supercriticos exhiben propiedades intermedias
entre aquellas de gases y liquidos. Densidades similares a las de los liquidos y propiedades de
transporte que se aproximan mas a aquellas de los gases, son algunas de las caracteristicas que

los hacen aptos para la extraccion.

Tabla 1.2 Propiedades fisicas medias de gases, fluidos supercriticos y liquidos.

Estado del fluido densidad viscosidad  difusividad
(g/cm3) (g/cm.s) (cm?/s)
Gas, 1 bar 10” 10 0.2
SCF (T, P.) 0.3 10 0.7 107
Liquido 1 107 10°

En particular, la densidad y la viscosidad cambian drasticamente en condiciones cercanas al
punto critico. Tension superficial despreciable sumada a coeficientes de difusion un orden de
magnitud superiores y viscosidades cien veces menores a las de los solventes liquidos,

resultan en una gran penetracion del fluido en matrices so6lidas con altas velocidades de
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transferencia del soluto en el fluido supercritico. Adicionalmente, en regiones donde un SCF

es altamente compresible, su densidad -y por tanto, su poder solvente- puede ser ajustada

sobre un amplio rango, con modestas variaciones de temperatura y/o presion. La habilidad

de los SCFs de modificar su poder solvente constituye una caracteristica clave que puede ser

usada para controlar comportamientos de fase, procesos de separacion (extraccion

supercritica, desolventizacion), velocidades y selectividades en reacciones quimicas y

morfologias en procesado de materiales (por ej.: industria farmacéutica).

La Figura 1.3 (proyeccion de la Figura 1.1
sobre el plano v-T) corresponde a didxido
de carbono, pero las escalas reducidas
permiten generalizar el analisis a otros
solventes puros. En ella puede visualizarse
facilmente el comportamiento de la
densidad en la zona supercritica:
densidades del orden de las de un liquido y
un coeficiente de  compresibilidad
isotérmica infinito cuando T=Tc, lo que
significa que pequefios cambios de presion

daran grandes variaciones de densidad.

P =P/P

Figura 1.3
Variacion de la densidad reducida del CO; con la
presion reducida en los alrededores del punto critico.

Sin embargo, este comportamiento no esta limitado a la zona supercritica, sino mas bien a las

cercanias del punto critico.

Otras propiedades relacionadas con la utilizacién de SCFs en procesos de extraccion son:

« Baja temperatura de extraccion: Como puede verse en la Tabla 1.1, muchos de los fluidos

comunmente usados tienen temperaturas criticas inferiores a los 100°C y otros como CO,,

etano y etileno, ain menores que 50°C. Esta propiedad hace que los fluidos supercriticos

sean adecuados para procesar materiales térmicamente inestables, como lo son la mayoria

de los productos naturales, pudiendo reemplazarse operaciones a alta temperatura -tales

como destilacidén con vapor- por extraccion supercritica a temperaturas moderadas.

o Selectividad: La posibilidad de ajustar el poder solvente de un fluido supercritico

modificando levemente la temperatura y presion, hace que los SCFs tengan el potencial
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para disolver y extraer en forma preferencial clases seleccionadas de compuestos. Por otro
lado, los fluidos supercriticos ofrecen las ventajas de la destilacion y de la extraccion,
puesto que separan compuestos no solo por diferencias de presiones de vapor, sino
también por interacciones especificas entre soluto y solvente (o cosolvente). Las
caracteristicas mencionadas son utilizadas en esta tesis para remocién de quimicos -
deseados o indeseados- de productos naturales, fraccionamiento de aceites de pescado y
extraccion de terpenos de aceites citricos.

» Productos finales sin residuos de solvente: Después que un fluido supercritico ha extraido
los componentes deseados de una mezcla, el mismo puede separarse totalmente del
producto extraido con s6lo modificar la temperatura y/o presion de operacion, lo que
permite su reutilizacion en unidades de procesos continuos y semicontinuos. En las
tipicas extracciones liquidas que utilizan solventes organicos, la separacion del solvente
del producto final se realiza a través de un tren de destilacion, involucrando grandes

consumos energéticos.

Las propiedades Unicas de los SCFs enunciadas en esta seccion resultan en productos finales

de alta calidad, sin degradacion de sus componentes y libres de solvente.

1.1.2 Fluidos supercriticos versus solventes liquidos tradicionales

Las operaciones de separacion que emplean fluidos supercriticos representan una
discontinuidad en aplicaciones para productos naturales: una generacion de separaciones que
no utilizan los solventes liquidos tradicionales. La posibilidad de utilizarlos como sustitutos,
se debe no sbélo a las propiedades fisicas favorables ya descriptas, sino también a la
imposicion de regulaciones cada vez mas severas respecto al uso de solventes orgdnicos
ambientalmente peligrosos (tales como hidrocarburos clorados y clorofluorcarbonados) y mas
aun en cuanto a solventes utilizados para procesado de productos consumidos por el hombre
(por ejemplo: hexano, tradicionalmente aplicado como solvente para extraccion de aceites de
matrices naturales).

Sin embargo, los fluidos supercriticos van mas alla de su rol de sustitutos en aplicaciones
clasicas; sus caracteristicas Unicas permiten explorar nuevas aplicaciones, muchas de las

cudles han sido llevadas rapidamente a escala industrial, como es el caso de la extraccion de
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productos naturales de alto valor agregado y la cristalizacién controlada, adoptadas por la
industria farmacéutica.
Los tres fluidos mas populares en la tecnologia de fluidos supercriticos son didéxido de

carbono, agua y propano.

El dioxido de carbono es no-tdxico, no-inflamable, ambientalmente benigno, ampliamente
disponible con un alto nivel de pureza y bajo costo, y con una temperatura critica de solo
31°C. Es el fluido supercritico por excelencia adoptado para el procesado de productos
naturales con aplicaciones en la industria de alimentos clasica y en la industria nutracéutica,
farmacéutica y cosmética. Si bien el N,O tiene parametros criticos similares a los del dioxido
de carbono: Tc=309.7 K y Pc=7.26 MPa, éste es altamente explosivo en presencia de
pequefias cantidades de compuestos organicos.

A pesar de sus ventajas, el CO; no es un buen solvente para compuestos de muy baja
volatilidad. La solubilidad de aceite de semillas de palma (palm kernel oil) en CO,
supercritico (SC-CO;) a 30 MPa y 80°C es aproximadamente del 2.5% en peso (Bharath et al.,
1992; Hassan et al., 2000) relativamente alta comparada con 1% en peso para aceite de soja y
de algodon, bajo las mismas condiciones (Stahl et al., 1983). Sin embargo, veremos en la
proxima seccion que las limitaciones en el poder solvente del CO, pueden reducirse con el
uso de cosolventes o entrainers. Por otro lado, la baja solubilidad de compuestos poco
volatiles deja de ser una desventaja cuando se trata de refinado, fraccionamiento y
purificacion de aceites. En tales casos, compuestos de mayor presion de vapor que los
triglicéridos (4cidos, ésteres, hidrocarburos livianos, etc.) pueden ser facilmente separados del

aceite.

El agua supercritica es de interés como sustituto de solventes organicos para tratamiento de
desechos en procesos de extraccion y reaccion, y para su uso en oxidacion de residuos
organicos peligrosos y sintesis hidrotérmica.

Tanto el CO, como el agua supercritica son objeto de un creciente interés para reducir la
contaminacion. Ambos son vistos como solventes "verdes" que permiten disefiar procesos
ambientalmente amigables con recuperacion y reciclo de contaminantes provenientes de

residuos industriales y de suelos y corrientes de agua contaminada.
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El propano compite en muchas aplicaciones supercriticas o cuasi-criticas con el dioxido de
carbono, y por tanto, es inevitable una comparacion de ambos solventes. Como puede verse
en la Tabla 1.1, el propano tiene una presion critica de 4.2 MPa, de modo que admite trabajar
a presiones mas bajas que las del CO, -lo que redunda en menores gastos de compresion-; por
otro lado, si bien el poder solvente del propano es mayor que el del dioxido de carbono, y
tampoco es toxico, su uso esta mas restringido por ser un solvente inflamable. No obstante, el
propano esta ganando popularidad, ya sea por sus propiedades termofisicas o por razones
econdmicas. Un ejemplo de lo anterior puede encontrarse en Brignole et al. (1984) para la
extraccion de etanol de mezclas etanol-agua y mas recientemente en Chordia y Robey (2000),
para la recuperacion de materiales agotados utilizados en el refinado de aceites vegetales. En
ambos ejemplos, una comparacion de costos (operativos en el primer caso y de capital en el
segundo) indica que operar con propano liquido resulta 25% menos costoso que con CO,.
Otro campo de aplicacién del propano como solvente cuasi-critico y supercritico son las
reacciones de hidrogenacion de aceites vegetales, en las que el propano tiene la capacidad de
formar una fase homogénea, eliminando las limitaciones de transferencia de masa y
solubilidad de hidrogeno, dando por resultado altas velocidades de reaccion y selectividades.
Si bien las mismas ventajas pueden obtenerse utilizando didxido de carbono, la solubilidad de
triglicéridos en CO, es mas baja y la zona de miscibilidad total mas limitada que en el caso de
propano.

Debido a diferencias en el comportamiento de fases que seran analizadas en el proximo
capitulo, la forma en que se realiza la extraccion en procesos que utilizan propano como

solvente supercritico difiere significativamente de aquellos que emplean CO,.

1.1.3 Solubilidad en gases densos

La masa de soluto disuelto en un fluido supercritico depende de las similaridades y
diferencias en las propiedades termodinamicas y estructurales del soluto y del solvente. Por
ser una condicién de saturacion, esta propiedad es representada como un limite sobre un
diagrama de fases. Productos naturales de interés, tales como aceites, son mezclas
multicomponentes que deben ser caracterizadas previamente antes de analizar su solubilidad
en solventes supercriticos. Sin embargo, el comportamiento de mezclas complejas puede

predecirse estudiando sistemas mas simples binarios y ternarios.
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Con el objetivo de explorar la extraccion con solventes, Francis estudio en 1954 la solubilidad
mutua de diéxido de carbono liquido cuasicritico con cada uno de 261 solutos analizados,
comparando dicha solubilidad con la que tendrian en hidrocarburos parafinicos, aromaticos y
poliaromaticos. En el mismo trabajo reportd 464 diagramas ternarios! distinguiendo zonas de
equilibrio bifasico: soélido-liquido y liquido-liquido y zonas de equilibrio trifasico: sélido-
liquido-liquido y liquido-liquido-liquido. La importancia de su trabajo radica no sélo en la
amplitud de sistemas analizados sino también en la posibilidad de extender sus conclusiones
de solubilidad a otras condiciones, esto es, si un compuesto es soluble en CO, liquido,

también lo serd en CO; supercritico.

La Figura 1.4 muestra curvas tipicas (en forma 10°
de "S") de solubilidad de sélidos en gases a dos
temperaturas (T;<T,), con minimos y maximos :;g\ T,
bien definidos a moderada y alta presion, g
respectivamente. :§ T,
A presiones bajas y moderadas la solubilidad é 10°
esta dada por la relacion entre la presion de 'é/
vapor del solido y la presion total, de modo que E
la curva tendrd una pendiente negativa al _g
aumentar la presion llegando a un minimo a
partir del cual se produce un aumento abrupto 10°
1 10° 10"

de la solubilidad como resultado de grandes .
. . Presion (bar)
cambios de densidad en la fase gaseosa con .
Figura 1.4

pequenos aumentos de presion. El maximo Curvas caracteristicas de solubilidad en gases densos
ocurre a altas densidades, cuando las fuerzas repulsivas entre soluto y solvente llegan a ser
importantes; posteriores aumentos de densidad (o presion) provocan la "expulsion" del soluto
de la solucion.

Un sistema ampliamente estudiado que exhibe este tipo de comportamiento es el binario
naftaleno-etileno, con un minimo a aproximadamente 10 bar y un maximo cerca de 500 bar y
solubilidades de naftaleno en etileno comprimido del orden del 10% a 500 bar y 45°C
(Prausnitz et al., 1986). Sin embargo, la solubilidad de un sélido puro en un gas puede verse

fuertemente afectada cuando el so6lido se encuentra en un sistema s6lido multicomponente.

Kurnik et al. (1981,1982) midieron solubilidades de so6lidos puros y de mezclas solidas
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multicomponentes en gases, encontrando que la solubilidad de un componente solido en un
sistema soluto multicomponente puede ser de un 300% superior a la del mismo componente
en un sistema so6lido puro, bajo las mismas condiciones operativas. Si bien este es un ejemplo
extremo, debe tenerse en cuenta que en la mayoria de los casos la solubilidad de un
componente es afectada por la presencia de otros componentes de la mezcla.

Es posible modelar el equilibrio entre un gas a alta presion y un sélido despreciando la
solubilidad del gas en el solido, resultando entonces una fase solida pura en equilibrio con

una fase vapor no ideal. Para el componente pesado (cpte.2) debe verificarse la igualdad de
fugacidades en ambas fases: f,” = f,", donde los superindices s y Vv indican fase sélida y

fase vapor, respectivamente. Debido a que la fase solida es pura, su fugacidad esta dada por la
presion de vapor del componente puro P,** a la temperatura T, correjida por el coeficiente de
fugacidad por desviaciones del vapor saturado del comportamiento de gas ideal
(¢,°=F,""/P,*") y por un término exponencial llamado factor de correccion de Poynting
(Poyn) que tiene en cuenta que el sdlido puro esta a una presion total P diferente de su presion

de saturacion P,* :

S
f,° =P, ¢, Poyn; donde : Poyn = exp E[:m \:dPE

con P, ¢,°*' y v,° medidos a la temperatura T.

En el equilibrio, igualamos esta fugacidad con la del componente puro en la fase

vapor: f," =¢, y, P, de donde podemos despejar la solubilidad del sélido en el gas:

P2 sat
P

¢ sat

E; con: E="2—Poyn
2

Y, =

El factor de enriquecimiento E es una medida de la extensién en que la solubilidad de un
solido se ve afectada por la presion, es mayor que la unidad y tiende a 1 cuando la presion
total P tiende a la presion de saturacion del componente puro. De los tres términos que lo

forman, el mas importante es el coeficiente de fugacidad del s6lido en la mezcla gaseosa a alta
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presion ¢, el que puede hacerse mucho menor que uno a temperaturas cercanas a T, dando
factores de enriquecimiento del orden de 10° o superiores. Para el calculo de ¢, puede
utilizarse la ecuacion del Virial, pero esta limitado a presiones moderadas. A altas presiones la
complejidad de las ecuaciones del Virial se incrementa sustancialmente, y una ecuacion de
estado como Redlich y Kwong o Peng-Robinson puede utilizarse para hallar ¢, con muy
buenos resultados (Kurnik and Reid, 1982). Sin embargo, la aplicacion de ecuaciones de
estado estd reducida a un pequeno rango de temperatura y presion. Para evitar esta limitacion,
Chrastil (1982) encontré un camino alternativo para determinar solubilidades de solidos y
liquidos en gases densos, derivando una ecuacidén empirica que relaciona dicha solubilidad
directamente con la densidad del gas. Chrastil considera que las moléculas de un soluto A se
asocian con las moléculas de un gas B para formar un solvato complejo ABy que esta en

equilibrio con el gas: A+kB « ABy , obteniendo la siguiente expresion:
y=p" expﬂ? +b
W O

donde Yy es la concentracion del soluto en el gas en gr/litro, p es la densidad del gas en gr/litro,
T la temperatura en K y a y b son dos constantes relacionadas, la primera con el calor de
solvatacion y de vaporizacion del soluto, y la segunda con los pesos moleculares y puntos de
fusion del soluto y del solvente. Graficando datos experimentales de (log p) versus (log y) a
dos temperaturas diferentes T1 y T,, pueden determinarse las constantes @, b y k en forma

directa:

— kT1T2 1nll/IZ .

k =1/ pendiente; a ; b=-k Inl,-a/T, ==k Inl,-a/T,
T,-T,

donde: 11 e I2 son las intersecciones de las isotermas con el eje de ordenadas en y=1.

Utilizando esta técnica, Chrastil obtuvo excelentes ajustes de la solubilidad de sistemas
complejos en gases densos, tales como tripalmitin y a-tocoferol en diéxido de carbono y

naftaleno en etileno, en un amplio rango de temperaturas, y presiones de hasta 300 bar. No
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obstante, la ecuacion de Chrastil es valida para solubilidades menores que 100-200 gr/litro de
soluto; por encima de este valor la densidad de la solucion difiere significativamente de la del
gas puro. Por otro lado, esta ecuacion no da informacién acerca de la solubilidad del fluido

supercritico en la fase pesada.

En extraccidon supercritica, temperatura

[N
~
1

y presion tienen un marcado efecto _ CIS:1 (esten) | 33315 K _

[
N
1

sobre la solubilidad, en tanto que en C18:1 (dcido)

[
o
1

extraccion liquida, sélo la temperatura

tiene un fuerte efecto sobre la

solubilidad en el equilibrio. Cualquiera a-tocoferol

. .. aceite (PKO)
sea el caso, trabajando en condiciones

optimas de temperatura y presion, es

solubilidad (gr soluto/100 gr CO,)

000 .

posible separar un compuesto de otro (u .
v I T T T T

10 20 30 40

otros) aprovechando sus diferentes
P (MPa)
solubilidades. La Figura 1.5 muestra Figura 1.5

Efecto de la presion sobre la solubilidad de distintos solutos
en SC-CO, , a 60°C. Datos experimentales: ® etil oleato,
naturales de interéS, a 600C y distintas C18:1 (Bharath et al., 1989)7 [ tricaprilin, CCC (Bharath et

al.,, 1993), a acido oleico, C18:1 (Chrastil, 1982), & a-
presiones. Puede verse que, en tocoferol (Chrastil, 1982), * aceite de palma, PKO (Bharath

. . etal., 1992), v triolein, OOO (Bharath et al., 1993).
principio, es posible separar los

tales diferencias para algunos productos

componentes livianos de aquellos de baja volatilidad, trabajando a presiones entre 10 y 20
MPa. De la habilidad de modelar y predecir solubilidades de equilibrio de sistemas

multicomponentes dependera el disefio de procesos de separacion en condiciones Optimas.

1.1.4 Cosolventes o entrainers

Un cosolvente o entrainer es un componente adicional, generalmente de volatilidad
intermedia, que se agrega en pequefias cantidades al solvente supercritico con la finalidad de
aumentar la solubilidad del soluto en la fase supercritica, logrando asi separaciones mas
efectivas. El incremento de solubilidad es debido al hecho de que los cosolventes son
seleccionados de modo que interactien mas fuertemente con el soluto que con el solvente

supercritico, creando puente hidrogeno o fuertes interacciones dipolo- dipolo. Por ejemplo, el
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factor de separacion del binario hexadecanol-octadecano (relacion de solubilidades del
alcohol al hidrocarburo en ambas fases) puede ser aumentado significativamente si se utiliza
metanol como entrainer debido a la formacion de puente hidrogeno entre ambos alcoholes.
Sin embargo, compuestos extremadamente polares son extraidos maés eficientemente
utilizando acetona como cosolvente en lugar de metanol, debido a su mayor polaridad. Esto
significa que, dependiendo de la naturaleza de los solutos, un entrainer puede no soélo
aumentar la solubilidad de los mismos en la fase supercritica, sino también aumentar la
selectividad de la extraccion de solutos de diferente polaridad. El comportamiento del sistema
analizado por Wong y Johnston (1986), confirma lo dicho anteriormente. Si bien los autores
reportaron aumentos de solubilidad de un orden de magnitud cuando se agregd etanol al
sistema formado por 3 esteroles y CO, supercritico, el factor de separacién no se vio
modificado debido a la polaridad similar de los esteroles. Por otro lado, Sivik et al. (1994)
lograron extraer lipidos polares agregando pequefias concentraciones de solventes polares a

diéxido supercritico.

La Figura 1.6 muestra el efecto del

agregado de un cosolvente sobre la ] .
solubilidad de aceite de palma en didxido
supercritico. A presiones cercanas a 20
MPa, la solubilidad del aceite en dioxido

de carbono aumenta casi 9 veces cuando

Solubilidad de aceite de palma en CO,
(% masico)
n
1
1

o
se utiliza 10% de etanol como entrainer. ] e ° ]
. ., 1. o °
Para lograr el mismo grado de extraccion 11 7
0 T T T T T T T T T T T T T
que con CO; puro, el agregado de etanol 5 10 15 20 25 30 35 40
. . . . Presion (MPa)
permite reducir las presiones requeridas
Figura 1.6

entre un 30 a un 40%. Solubilidad de aceite de palma en CO, en funcion de la

Ci id . deb presion, a  323.15 K. Datos experimentales: O sin
lertas consideraciones deben tenerse en entrainer (Bharath et al., 1992), ® con 10% de etanol

cuenta cuando se agrega un cosolvente a COMO entrainer (Brunner et al., 1982)
un fluido supercritico. La adicién del cosolvente aumenta los grados de libertad del sistema,
de modo que puede formarse una segunda fase liquida. Por otro lado, el entrainer puede ser

soluble en productos de la extraccion, lo que requerird un fraccionamiento posterior.
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1.2 Aplicaciones de fluidos supercriticos

La tecnologia supercritica surgié en Alemania, con la primer aplicacion a gran escala en la
industria alimenticia para descafeinizacion de café y té, extraccion de resinas de lupulo, y
posteriores aplicaciones de menor volumen en extraccion de aromas, colorantes y en la
industria farmacéutica y cosmética. Actualmente existen plantas similares en los Estados
Unidos, Francia e Italia; China y Corea cuentan con plantas de extraccidon supercritica para
obtencion de productos farmacéuticos; India para extraccion de especias y aromas; plantas de
mediana escala en Espafia e Inglaterra aplican cromatografia supercritica para la obtencion de
nutracéuticos y en Estados Unidos opera una de las mayores plantas del mundo en fabricacion

de pinturas.

Existen numerosos monografias de aplicaciones de fluidos supercriticos: McHugh y Krukonis
(1986), Brennecke y Eckert (1989), Rizvy (1994), Eckert, Knutson y Debenedetti (1996) ,

Noyori (1999), etc. son s6lo algunos de ellos.

Una posible clasificacion de las aplicaciones de SCFs se detalla a continuacion:

1.2.1 Aplicaciones de fluidos supercriticos al procesamiento de productos naturales

e Extraccion, refinado y fraccionamiento de aceites comestibles, grasas y ceras: La
extraccion se refiere a la separacion de algunos solutos presentes en materiales naturales
solidos, tales como semillas, frutos o cascaras de citricos. El término refinado se aplica a la
separacion de determinados compuestos, generalmente perjudiciales, como carotenoides,
fosfolipidos y acidos grasos libres, que favorecen la oxidacion y como consecuencia el
enranciamiento de aceites, en tanto que el fraccionamiento permite separar selectivamente
triglicéridos de cadena corta e insaturados de aceites vegetales y animales, y determinados
compuestos presentes en productos naturales, generalmente de alto valor, como vitaminas,

aromas y acidos grasos poliinsaturados (PUFAs), entre otros.
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La extraccion de aceites por metodologias convencionales (prensado de semillas y
extraccion con hexano) requiere posterior refinado para remover fosfolipidos, acidos
grasos libres y productos de oxidacion. EI CO, supercritico puede ser usado para refinar
dichos aceites crudos en procesos continuos utilizando columnas multietapas con flujos a
contracorriente.

Como dijimos anteriormente, una limitaciéon en cada una de estas aplicaciones es el bajo
poder solvente del diéxido de carbono, por lo que frecuentemente es requerido el agregado
de cosolventes o entrainers, tales como propano o etanol, de modo que la separacion no
solo se produce por diferencias de presiones de vapor sino también por interacciones
quimicas especificas. Ejemplo de esto es la separacion supercritica de acidos grasos libres
de los triglicéridos de un aceite natural, donde los coeficientes de distribucion (relacion de
masas de soluto en la fase liviana y pesada respectivamente) se duplican cuando se utiliza

etanol como entrainer (Peter S., 1996)

Extraccion de alcaloides de matrices vegetales: Una extensa discusion sobre

descafeinizacion de café y té puede hallarse en Lack et al. (1993)

Extraccion de aromas, especias y aceites esenciales (Udaya Sankar, 1994) vy extraccion

de terpenos de aceites citricos (Budich et al., 1999)

Separacion de compuestos valiosos: carotenos (colorantes naturales obtenidos a partir de
aceite de palma y de zanahoria), tocoferoles (antioxidantes naturales extraidos de aceites
vegetales), lecitina (emulsionante natural de grasas, obtenida de aceites vegetales y
animales). En general estos compuestos son obtenidos de subproductos de la extraccion de
aceites, provenientes de una de las etapas de refinado llamada desodorizacion. Los
destilados desodorizados son ricos en compuestos de alto valor agregado, los que pueden

ser extraidos por técnicas supercriticas.

Purificacion de materiales :

1. produccion de extractos libres de pesticidas: ginseng, aceites vegetales y aceites de

pescado (Woerlee et al., 1994)
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2. de-alcoholizacion de vinos y cervezas (Vazquez da Silva et al., 2000)

3. tratamiento de productos naturales para eliminacion de solventes orgdnicos
residuales provenientes de una extraccion previa con solventes liquidos, tales como
hexano ( Reverchon et al., 2000; Espinosa et al., 1998, 2000a; Diaz et al., 2000a).

4. obtencion de productos de bajo tenor graso y bajo colesterol (Castera , 1994)

5. extraccion de terpenos de aceites esenciales (Espinosa et al., 2000c, 2001a, 2001e)

En todos los casos, las impurezas son facilmente separadas de los fluidos supercriticos por

descompresion a presion atmosférica, por adsorcion con carbono activado, o bien por medios

mecanicos tales como el uso de membranas.

Produccion de nutracéuticos: Se denomina nutracéuticos a aquellos extractos que tienen
aplicaciones nutritivas y medicinales, como vitaminas y antioxidantes. Es una de la
aplicaciones de rapido crecimiento en el mundo; en los préximos 2 afios se espera que se

instalen 5 nuevas plantas nutracéuticas en Estados Unidos (Chordia y Robey, 2000)

Aplicaciones farmacéuticas: Los fluidos supercriticos pueden ser usados para micronizar
drogas, encapsular drogas en matrices poliméricas, fraccionar mezclas de proteinas y
esterilizar organismos bacterianos. Principios activos farmacéuticos y cosméticos pueden
ser obtenidos por extraccion supercritica de plantas medicinales (extracto de camomila y
de ginseng) o del fraccionamiento supercritico de aceites como dacidos grasos
poliinsaturados obtenidos de aceites de pescado (Espinosa et al., 2001b, 2001d) y
utilizados en el control de enfermedades coronarias. Un review sobre aplicaciones de
SCFs a la separacion de derivados de aceites de pescado puede hallarse en Staby y

Mollerup (1993).

Cromatografia supercritica: Esta técnica permite separar compuestos de alto peso
molecular y térmicamente labiles que no pueden ser separados por cromatografia gaseosa.
Los cromatégrafos supercriticos utilizan diéxido de carbono como fase mévil, modificada
generalmente con 1 a 5% de solventes organicos polares, y cuentan con caracteristicas
adicionales tales como presion y densidad programadas, lo que permite un mejor control

de la solubilidad. Actualmente estd enfocada casi exclusivamente a la industria
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farmacéutica para el procesado de relativamente pequefios volumenes de materiales de
alto valor agregado, en particular a la obtencion de acidos grasos poliinsaturados (EPA y
DHA) de aceites de pescado con plantas a escala industrial en Inglaterra y Espafia ( Alkio

et al., 2000)

1.2.2 Otras aplicaciones

Extraccion de alcoholes de agua: La extraccion de alcoholes de mezclas acuosas ha sido
extensamente analizada, utilizando fundamentalmente CO, y propano como fluidos
supercriticos. Brignole et al.(1984, 1985, 1987), discute aspectos termodindmicos de
mezclas alcohol-agua-solvente cuasicritico, modelado y andlisis de costos de diferentes
procesos de extraccion y sistemas de recuperacion de solvente. Gros et al. (1997, 1998) y
mas recientemente Diaz et al. (2000) utilizan herramientas de optimizacion para disefio de

procesos de extraccion y seleccion de condiciones operativas.

Destruccion de residuos peligrosos en unidades de oxidacion con agua supercritica: es un
proceso que transforma residuos acuosos en subproductos tales como agua, CO,, N, , sales
y NO; en pequena cantidad. Debido a la baja constante dieléctrica del agua supercritica, la
mezcla de productos organicos y oxigeno forma una fase homogénea, haciendo que la
oxidacion sea mas rapida y eficiente (conversiones mayores que el 99.99 % para tiempos
de residencia en el reactor de menos de 1 minuto), y menos contaminante para el medio

ambiente que la incineracién convencional (Perry et al., 1999)

Extraccion de solventes organicos como hidrocarburos clorados y aromaticos de
corrientes residuales de aguas industriales, con CO, supercritico y propano cuasi-critico

(propano liquido en condiciones cercanas a las del punto critico) como solventes tipicos.

Tratamiento de materiales: purificacion y expansion de polimeros en medios
supercriticos, impregnacion de materiales porosos (drogas medicinales en parches,
agentes desacidificantes en libros, aromas en productos alimenticios), disefio de particulas
especialmente aplicado a la fabricacion de pinturas y sistemas de distribucion de drogas

(micro y nano particulas que favorecen la distribuciéon rapida y homogénea de
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medicamentos en el cuerpo humano), secado y formacion de aerogeles, desgrasado de

metales, limpieza en seco y tinturas textiles, limpieza de semiconductores...

Fluidos supercriticos como medios de reaccion: La caracteristica de los fluidos
supercriticos de ajustar sus propiedades fisicas modificando su densidad permite reducir
las limitaciones de difusion de las reacciones cinéticas y separar los productos de reaccion
del solvente variando la temperatura y/o la presion, dando como resultado productos de
alta pureza. Un clésico ejemplo es la produccion a alta presion de polietileno utilizando
etileno supercritico como medio reactivo. Reacciones de hidrogenacion de aceites en
medios supercriticos han sido reportadas (Bertucco et al., 1997) asi como también
reacciones de oxidacion con agua supercritica para la destruccion de residuos peligrosos
(Pongratz et al., 1994). Los parametros de reacciéon pueden controlarse en forma
independiente, lo que permite manipular las condiciones del proceso para lograr que la
reaccion se desarrolle en un medio homogéneo, siendo por lo tanto altamente selectiva.
Unidades a gran escala estan actualmente operando en USA para fabricacion de pinturas
(Perrut, 2000) combinando las ventajas de reaccion y atomizacién en diéxido de carbono
supercritico, en tanto que inversiones de 275 millones de dolares han sido anunciadas por
la DuPont para la produccion de fluoropolimeros con dioxido supercritico como medio de

reaccion (Chordia y Robey, 2000).

Disefio de particulas: La tecnologia supercritica permite obtener particulas, aplicadas
fundamentalmente en el area farmacéutica, del orden de 50 nandémetros hasta 50 micrones.
Para ello, existen 3 tecnologias diferentes: expansion rapida de soluciones supercriticas
(RESS), gas anti-solvente (GAS) y precipitacioén utilizando anti-solventes comprimidos
(PAS). En el primer caso la precipitacion de particulas se logra disminuyendo
repentinamente el poder solvente de la fase supercritica que contiene el soluto disuelto, en
el segundo caso, el soluto que se encuentra disuelto en una fase organica liquida precipita
al ponerse en contacto con un fluido supercritico con el que tiene una baja afinidad y en la
técnica PAS, un gas antisolvente es inyectado en condiciones super o sub-criticas. Las
técnicas RESS y GAS estan siendo aplicadas no sélo a la formacion de particulas sino al

encapsulado de drogas.
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Es importante resaltar que para aplicaciones que no involucran procesado de productos
naturales, los solventes supercriticos ensayados van mas alla de los seleccionados en la Tabla
1.1. Productos que no son afectados por las altas temperaturas admiten ser tratados con
solventes con temperaturas criticas elevadas, como butano, amoniaco y agua. En muchos
casos no es limitante el grado de toxicidad del solvente, lo que permite utilizar benceno,

tolueno, tetrahidrofurano, metanol y acetona, entre otros.

1.3 Aspectos econdmicos del uso de SCFs en la industria

El desarrollo de la tecnologia supercritica en la industria de procesado de productos naturales
y el creciente aumento de sus aplicaciones en otras areas, se debe fundamentalmente a una

serie de factores enumerados a continuacion:

* La produccion mundial de aceites y grasas vegetales y animales, y de productos
derivados, se ha incrementado en las ltimas décadas, mientras que al mismo tiempo ha

habido un aumento en el precio de agentes de extraccion tradicionales, tales como hexano.

* En un numero creciente de paises, la mayoria de los solventes organicos estan prohibidos
para extraccion de productos alimenticios, o bien autorizados con extremadamente bajas
concentraciones residuales: inferiores a 5 ppm para hexano y a 0.01 ppm para aroméaticos

y derivados (regulaciones de la FDA: Food and Drug Administration, www.fda.gov).

* Los consumidores tienden a exigir productos producidos a partir de tecnologias limpias,

descartando solventes organicos frente a solventes naturales como el CO; .

* Los productos extraidos con fluidos supercriticos son de calidad superior a los obtenidos
por extraccidn con solventes orgédnicos, fundamentalmente porque no hay residuos de
solvente en los mismos, pero también porque los materiales son procesados a
temperaturas moderadas, de modo que sus propiedades no son alteradas. En el caso de
extraccion de condimentos y fragancias, las muestras pueden sufrir hidrélisis cuando se

los somete a destilaciébn con vapor, en tanto que sus propiedades organolépticas son
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practicamente las del material original cuando se los produce por extraccion supercritica.
Similarmente, Arreola et al. (1994) reportaron que jugos citricos procesados con SCCO,
son de mayor calidad que los sometidos a destilacion a vacio, en tanto que Eggers (1996)
compara el refinado de aceites por métodos clasicos con aquellos que utilizan extraccion
supercritica, concluyendo que la SCE permite la omision de varios pasos de refinado
después de la extraccion con CO,, reduciendo el consumo de alcalis y minimizando

pérdidas de lipidos neutros.

* Los procesos supercriticos permiten resolver problemas ambientales tales como reduccion
de emisiones de compuestos organicos volatiles (VOC) y reemplazo de solventes
halogenados convencionales utilizados en el desgrasado de pinturas y metales, o en

limpieza y secado textil.

* A partir de tecnologia supercritica estan siendo obtenidos diversos productos dificiles de
extraer con solventes tradicionales (por ej. extractos de jenjibre, pimienta y pimentén) y
otros productos completamente innovativos, tales como los llamados sistemas de

distribucion de drogas, de reciente aplicacion en la industria farmacéutica.

A pesar de lo expuesto anteriormente, existen otros factores, fundamentalmente econdémicos
que se oponen a la rapida difusion de la tecnologia supercritica. Altas presiones requieren
altos gastos de inversion y de operacion. En la actualidad los procesos supercriticos compiten
con los procesos de extraccion tradicionales cuando se aplican a la obtencion de productos de
alto valor agregado (acidos grasos poliinsaturados como eicosapentaenoico (EPA) y
docosahexaenoico (DHA), aceites citricos esenciales, extracto de vainilla, ginseng, etc.), o
cuando se procesan grandes volimenes de materiales como en el caso de procesamiento de
café y té, lupulo, fabricacion de pinturas y tratamiento de residuos, entre otros. Sin embargo,
todo es cuestion de tiempo. Las regulaciones cada vez mas estrictas en relacion con los
efectos sobre la capa de ozono, descarga de VOCs y concentraciones residuales en el producto
final para protecciéon de consumidores y ambiente, facilitaran el desarrollo de procesos de
extraccion y fraccionamiento supercritico, haciéndolos mas competitivos que en la actualidad.
Al respecto, recientemente la Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos (EPA) ha

propuesto Estdndares de Emision Nacional para Contaminantes Peligrosos del Aire para
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2-1 Equilibrio de fases a alta presion

2.1 Diagramas de fase de mezclas soluto - fluido supercritico

Para aplicaciones supercriticas es esencial conocer el caracter de la separacion de fases y
la localizacién de los limites de fase. En esta tesis nos interesan las aplicaciones
supercriticas en las que las moléculas de soluto son generalmente mucho mas grandes y
complejas que las de solvente. En mezclas binarias de estas caracteristicas, el
comportamiento multifasico se presenta cerca del punto critico del componente mas
volatil -el solvente-. Con el objetivo de describir los tipos de diagramas de fase que
pueden ocurrir, comenzamos analizando el equilibrio de mezclas binarias que presentan
limites de fase que van desde el simple equilibrio liquido-vapor hasta aquellos que
exhiben zonas de equilibrio trifasico (liquido-liquido-vapor). La complejidad adicional
introducida por la presencia de fase sélida se estudiara en la seccién 2.1.4.

2.1.1 Equilibrio liquido-vapor de mezclas binarias

Si consideramos una mezcla binaria (A+B) de componentes quimicamente similares, tales
como propano-butano, tendremos un diagrama P-T para cada composicion de la mezcla,
variando entre aquellos de los componentes puros -similares al de la Figura 1.2-. Una forma
sencilla de construir tales diagramas de fase es graficando datos de equilibrio sobre un plano
presién-composicion a diferentes temperaturas, y luego llevando cada par presion-temperatura
al plano P-T. Asi, si los experimentos se realizan a temperaturas subcriticas, los diagramas P-
x tendran la forma indicada en la Figura 2.1a; si en cambio se realizan a temperaturas mayores
que la temperatura critica del componente mas volatil, los diagramas seran como en la Figura
2.1b. En el primer caso, las curvas de puntos de rocio y burbuja se interceptan en los extremos
de composicién, a la presion de vapor de los componentes puros a la temperatura estudiada.
En el segundo caso, uno de los componentes esta supercritico (A), de modo que la envolvente
liquido-vapor no corta el eje de presiones del componente méas volatil puesto que, como ya
explicamos anteriormente, para un componente puro no puede existir equilibrio liquido-vapor
por encima de su punto critico. El punto de interseccion de las curvas de puntos de rocio y de
burbuja es el punto donde coexisten una fase liquida y una fase vapor con la misma
composicién, corresponde por tanto al punto critico de la mezcla binaria (punto C en la
Figura 2.1b).
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Figura 2.1
Diagramas de fase de una mezcla binaria A+B

Tendremos una figura similar a la 2.1b para cada temperatura superior a Tca Yy el punto critico
de la mezcla se encontrara a composiciones cada vez mas cercanas a la del componente B
puro (ver Figura 2.1c). Como el punto critico de cada mezcla no necesariamente estan
ubicado en un extremo de la zona bifasica, puede existir liquido-vapor por encima de dicho
punto -a diferencia de lo que sucede con un compuesto puro-. Si vamos nuevamente al plano
PT y unimos con una linea todos los puntos criticos de la mezcla, obtendremos el locus critico
de una mezcla binaria de compuestos quimicamente similares, como se muestra en la Figura
2.1d. El locus critico se indica por medio de la curva punteada gruesa, y como dijimos, sus
extremos corresponden a los puntos criticos de los componentes puros (Ca y Cg). Las lineas
punteadas finas corresponden a envolventes de fase de distinta composicion. Por lo tanto,
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cuando se lleva a cabo una extraccion de aceites por encima del punto critico del solvente,
existird una mezcla de dos fases (liquida y gaseosa) parcialmente miscibles, por debajo del

punto critico de la mezcla.

2.1.2 Inmiscibilidad liquido-liquido de mezclas binarias

En sistemas bifasicos donde las interacciones entre los componentes son suficientemente
fuertes, la fase liquida en equilibrio con la fase gaseosa se separa en dos fases liquidas de
diferente composicion. La descripcion univoca de esta ocurrencia en el diagrama de fases

viene dada por las variables presion y temperatura asociadas con tal separacion.

La presion a la que se observa la aparicion (o desaparicion) de una segunda fase
liquida, a temperatura constante, se denomina Presion critica de solucion (CSP).
Analogamente, la temperatura a la que se observa la aparicion (o desaparicion) de
una segunda fase liquida, a presion constante, se denomina Temperatura critica de
solucién (CST).

Dependiendo del sistema binario analizado y del efecto de la presién y temperatura sobre la
solubilidad, la region de inmiscibilidad liquido-liquido (I-1) adquiere distintas formas, algunas
de las cuales se representan en el espacio PTx (con x: composicion) en la Figura 2.2. Asi, si la
zona de inmiscibilidad disminuye cuando se aumenta la temperatura a presion constante (ver
Figura 2.2a), habrd una temperatura maxima a la cudl desaparece una fase liquida. Dicha
temperatura se denomina Temperatura critica superior de solucion (UCST: upper critical
solution temperature). De igual manera, cuando la zona de inmiscibilidad disminuye al
aumentar la presion a temperatura constante (ver Figuras 2.2a, 2.2b y 2.2d), existira una
presion maxima a la que desaparece la segunda fase liquida, llamada Presion critica superior
de solucion (UCSP: upper critical solution pressure). Si en cambio la region de inmiscibilidad
aumenta al aumentar la temperatura a presion constante (ver Figura 2.2b y 2.2c¢), habra una
temperatura minima (presion minima) donde aparece la segunda fase liquida, llamada
Temperatura critica inferior de solucion (LCST: lower critical solution temperature). Por
ultimo, si este mismo efecto se produce al aumentar la presidn a temperatura constante (ver

Figura 2.2c), tendremos una region de inmiscibilidad L-L con una Presion critica inferior de
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solucion (LCSP: lower critical solution pressure). Podemos resumir lo dicho como sigue:

Un sistema que presenta inmiscibilidad liquido-liquido tiene una UCST (UCSP) si la
solubilidad de ambas fases liquidas aumenta al aumentar la temperatura (presion), a
presion constante (temperatura constante). Por el contrario, si el efecto de la
temperatura y presion sobre la region de inmiscibilidad es inverso al anterior, el
sistema tendré una LCST (LCSP).

Las Figuras 2.2d y 2.2e tienen un comportamiento mas complejo respecto de las 3 primeras:
en ellas un aumento de temperatura a presion constante, disminuye la solubilidad de ambas
fases hasta cierta temperatura, a partir de la cual el efecto se invierte, de modo que la regién
de inmiscibilidad exhibe un LCST mas un UCST. Este doble efecto se manifiesta también en
la regidn de la Figura 2.2e respecto a la presion, y por tanto este sistema tiene un LCSP mas
un UCSP. Existen muchos otros casos posibles, los que se pueden visualizar en la Figura 2.3.
Enella, los casos 1, 5, 6, 9 y 12 son las proyecciones sobre el plano PT de las Figuras 2.2 a, b,
c, d y e respectivamente. La linea gruesa une todos los puntos donde se tienen CST y CSP, ya
sea inferiores o superiores, y la zona sombreada indica el semiplano hacia donde se extiende

la region de coexistencia liquido-liquido.

Cabe aclarar que si bien hemos presentado este tema como inmiscibilidad liquido-liquido,
cuando las temperaturas y presiones son muy elevadas, las regiones descriptas pueden
corresponder a inmiscibilidad gas-gas. Wichterle (1977/1978) se refiere en una forma mas
general a la region de coexistencia f-f, significando I-1 o g-g, dependiendo de la temperatura y

presion del sistema.

La forma y posicion de la region de coexistencia I-g estan fijas en la practica por las
curvas de presiones de saturacion de los componentes puros y por los valores de las
constantes criticas. Por el contrario, la forma y localizacion de la region de
coexistencia |-l depende sélo de propiedades fisico-quimicas del sistema, y por lo
tanto son estas caracteristicas las que determinan en qué parte del espacio PTx se

formara una region de inmiscibilidad I-1 o si tendra lugar o no dicha zona.
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Clasificacion de regiones de coexistencia liquido-liquido (segin Wichterle, 1977/1978)
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2.1.3 Clasificacion de sistemas binarios

Como vimos en los puntos anteriores, los sistemas binarios pueden presentar equilibrio
liquido-vapor y liquido-liquido -sin contar con equilibrios donde se encuentran presentes
fases sélidas-, de modo que la geometria de equilibrios de fase es muy diversa. Sin embargo,
a pesar de que existe un namero incontable de diagramas de fase binarios, Scott y van
Konynenburg (1970) demostraron que es posible agruparlos en 5 tipos basicos, los que
ademas podian ser cualitativamente descriptos a partir de la ecuacion de van der Waals.
Rowlinson y Swinton (1982) introdujeron un sexto tipo que sélo puede ser predicho con
funciones potenciales y que se presenta en sistemas que contienen agua. En la Figura 2.4 se
esquematizan los 6 tipos de diagramas PT que ocurren cuando aumenta la asimetria molecular
de las mezclas (diferencias de tamafio, polaridad o funcionalidad molecular); en ellos se han

omitido las fases solidas y la posibilidad de formacion de azebtropos para mayor claridad.

La regla de las fases impone restricciones geométricas a sistemas multicomponentes
multifasicos. De acuerdo con la regla de las fases para un sistema sin reaccion quimica: F=C-
Te+2, con C: nimero de componentes, Tt nimero de fases en equilibrio y F: nimero de
propiedades intensivas que pueden variarse asegurando que existiran las 1t fases. La Tabla 2.1
muestra las caracteristicas geométricas de diagramas de fase de sistemas de uno y dos
componentes. Asi, el equilibrio bifasico dado por una linea en un sistema monocomponente,
sera ahora una region en los diagramas de la Figura 2.4. En cuanto a la aplicacion de la regla
de las fases a puntos criticos, debe tenerse en cuenta que si bien en dichos puntos existen 2
fases en equilibrio, sus propiedades intensivas son idénticas, y por tanto se reduce el nimero
de grados de libertad. Es asi que para un componente puro es un punto (F=0) y para un

sistema bifasico una linea (F=1) conocida como locus critico.

Tabla 2.1 Geometria de diagramas de fase para sistemas de 1y 2 componentes.

n°de fases en  n°de grados de Geometria de las

equilibrio (1) libertad restricciones de
c=1 c=2 (F=C-1+2) fase

- 1 3 volumen

1 2 2 superficie

2 3 1 linea

3 4 0 punto
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Antes de analizar cada tipo de diagrama de la Figura 2.4 en particular, vamos a explicar
caracteristicas comunes a todos ellos. A excepcidon del tipo I, los diagramas presentan
inmiscibilidad liquido-liquido; cada fase liquida de diferente composicion se identifica como
I, y I, y el equilibrio trifasico se indica I;1,g. El locus critico 1=g, representa la curva formada
por todos los puntos donde coexisten una fase liquida y una gaseosa con la misma
composicién. Con el mismo criterio, I,=l, corresponde a la curva formada por todos los
puntos donde coexisten 2 fases liquidas con la misma composicion, es decir, puntos criticos
del equilibrio liquido-liquido.

Los puntos nombrados I;=I, + g son puntos donde coexisten 2 fases liquidas de igual
composicion en equilibrio con una fase gas. Esto significa que a la presion y temperatura
correspondiente a estos puntos, desaparece la interfase liquido-liquido. Por otro lado, I;=g + I,
representa aquellos puntos donde coexisten una fase liquida y una gaseosa de igual
composicion en equilibrio con otra fase liquida, es decir, en ellos desaparece la interfase
liquido-gas. En los dos casos anteriores, desaparece una de las fases liquidas. Cuando esto
sucede al aumentar la temperatura, dichos puntos se conocen como Punto critico final
superior (UCEP: upper critical end point). Si por el contrario, desaparece una fase liquida con
la disminucion de la temperatura, estos puntos se conocen como Punto critico final inferior
(LCEP: lower critical end point). No debe confundirse la definicion de punto critico final con
punto critico de solucion, los puntos UCEP y LCEP estan relacionados con la desaparicion de
una fase liquida en el equilibrio trifasico llg debido a variaciones en la temperatura (y por lo
tanto también de presion), ya sea que en el sistema desaparezca la interfase liquido-liquido o
liquido-gas, en tanto que los puntos criticos de solucion se refieren al efecto de variaciones de
temperatura (CST) -a presion constante- sobre la zona de inmiscibilidad I-1 o de presion

(CSP) -a temperatura constante-.

2.1.3.1 Diagramas de fase Tipo |

Este tipo de comportamiento se discutié en profundidad al tratar el equilibrio liquido-vapor de
un sistema binario (Figura 2.1d). Se presenta cuando los fluidos de la mezcla binaria tienen
similar naturaleza quimica (por ej. propano - n-hexano) o propiedades criticas de magnitud
comparable (por ej. CO,-propano y CO, - n-hexano).
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TIPO I TIPOII

o

\g(B)

L=l TIPO 111 TIPO IV
1=

TIPOV TIPO VI

Figura 2.4
Clasificacion de diagramas de fase PT de mezclas binarias (Scott y van Konynenburg, 1970)

Las principales caracteristicas de los diagramas Tipo | son: continuidad del locus

critico liquido-gas y ausencia de inmiscibilidad liquido-liquido.
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Si bien la linea critica es en general concava, la misma puede ser casi lineal cuando los
componentes de la mezcla tienen propiedades criticas muy similares (ej. tolueno-benceno)
e incluso convexa cuando uno de los componentes es de naturaleza polar, como es el caso
de los sistemas: etano-cloruro de hidrégeno y propano-sulfuro de hidrogeno, o en sistemas
que forman aze6tropos, con el binario CO,-etano. El sistema propano - n-hexano exhibe un
locus critico concavo. Experimentos realizados a lo largo de la serie homdéloga confirman
el aumento de la concavidad de la curva critica cuando el hexano es reemplazado
sucesivamente por alcanos de mayor peso molecular, hasta que la misma se hace

discontinua y el sistema se comporta segun diagramas de tipo Ill, IV o V.

2.1.3.2 Diagramas de fase Tipo 1l

Las mezclas de este tipo también tienen un locus critico liquido-vapor continuo,
pero se distinguen por presentar inmiscibilidad liquido-liquido a temperaturas

inferiores a la del punto critico del componente mas volatil (componente A).

La Figura 2.5 muestra proyecciones Px, Tx y PT de un sistema que se comporta como de tipo
Il. Los 3 diagramas estan relacionados entre si por medio de las lineas punteadas que cruzan
de uno a otro. El diagrama Px muestra el comportamiento de 7 isotermas, de las cuales Ty, T,
y T3 exhiben equilibrio liquido - vapor (VLE) y equilibrio liquido-liquido (LLE), en tanto que
a las temperaturas T4 a T; existe solamente VLE. (NOtese que si consideramos un diagrama
tridimensional, el eje de temperaturas sera perpendicular al plano Px, de modo que al
aumentar la temperatura desde T; a T, nos alejamos del plano de la hoja). Como dijimos
cuando explicamos los diagramas tipo 1, las isotermas que estan por debajo de las
temperaturas de los puntos criticos de los componentes A y B interceptan a los ejes verticales
a las presiones de vapor de los componentes puros, en tanto que aquellas isotermas que se
encuentran por encima del punto Ca tienen un punto critico de mezcla que se acerca a Cg a
mayores temperaturas. En los 3 diagramas de la Figura 2.5, la linea discontinua I=g que se
extiende desde Ca hasta Cg une todos estos puntos criticos de la mezcla binaria. Analicemos
la isoterma T3, (sombreada en el diagrama Px): a bajas presiones se encuentran en equilibrio
una fase liquida y una fase vapor, pero si aumentamos la presion la fase liquida se separa en

dos fases liquidas de composiciones I; y l,, de modo que existe una presion (a cada
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temperatura) a la que se encuentran en equilibrio 3 fases. Uniendo todos los puntos de
equilibrio trifasico y proyectando sobre el plano PT obtenemos la linea I1l.g.

Al aumentar la temperatura el ‘domo’
caracteristico del equilibrio liquido- T
liquido se va haciendo mas pequefio,
hasta que al llegar al punto |;=l,+g,
desaparece la segunda fase liquida y

por la definicion dada anteriormente,

este punto corresponde a un UCEP.

Los maximos de las zonas de

inmiscibilidad liquido-liquido estan

unidos por la linea discontinua l;=I, y

si bien se esquematizd con pendiente

negativa (ver Figura 2.2a y caso 1 de
la Figura 2.3), podria también ser

positiva (caso 2 de la Figura 2.3). En

el primer caso, a temperaturas donde

Figura 2.5
Diagrama de fases tipo Il

coexisten las 3 fases en equilibrio, es
posible lograr completa miscibilidad de las fases liquidas a muy altas presiones, en tanto que
en el segundo, esto es solo posible trabajando a temperaturas por encima del UCEP. La linea
I,=I, corresponde al locus critico de soluciéon (CST y CSP). La inmiscibilidad I-1 disminuye al
aumentar la temperatura a presion constante (UCST) y en el caso esquematizado también
cuando aumenta la presion, a temperatura constante (UCSP).

El sistema n-octano - CO, es un ejemplo de mezclas binarias que exhiben este tipo de

comportamiento de fases.

2.1.3.3 Diagramas de fase Tipo Il

Cuando la inmiscibilidad liquido-liquido de la mezcla binaria es suficientemente grande, la
region trifasica se presenta en condiciones muy cercanas a las del punto critico del
componente mas volatil, de modo que intercepta el locus critico 1=g, el que se divide en dos

ramas. La rama que comienza en el punto critico del componente menos volatil se une a la
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linea 1;=I, a presiones altas (0 como dijimos anteriormente f=f), en tanto que la que nace en el

punto critico del componente més volatil se intercepta con la linea trifasica en el punto l,=g +

I, que por definicion corresponde a un UCEP. Por lo tanto:

Los diagramas tipo 111 se caracterizan por resultar de la interseccion de regiones de

coexistencia de fases y por presentar un locus critico de mezcla que partiendo del

punto critico del componente menos volatil diverge hacia la zona de altas presiones

con una transicion continua de propiedades de I-g a aquellas de tipo I-1 (o f-f)

El diagrama Px de la Figura 2.6 muestra el comportamiento de la zona de inmiscibilidad

liquido-liquido a distintas temperaturas. Nuevamente la linea critica I,=I, representa el locus

de UCST y UCSP. En este diagrama puede observarse que aumentos de temperatura a partir

de Cg, modifican la forma de la region biféasica, con una clara transicion gradual de las tipicas

formas de equilibrio I-g (formas de
pescado) a aquellas con un domo
caracteristico del equilibrio I-l. El
locus critico continuo se extiende en
todos los casos desde el punto critico
del componente menos volatil (B)
hasta la zona de altas presiones. Sin
embargo, su forma puede ser muy
variada, pudiendo presentarse a
temperaturas muy superiores a la del
punto critico Cg, como lo muestra la
curva 5 de la Figura 2.7
correspondiente al sistema helio-
amoniaco. El locus critico de la figura
cambia de 1 a 5 al aumentar las

diferencias entre los componentes.

Xg

Figura 2.6
Diagrama de fases tipo Il

Este comportamiento puede observarse, por ejemplo, en mezclas binarias entre dioxido de

carbono y los siguientes compuestos: n-hexadecano (curva 1), 2-5 hexanodiol (curva 2),

escualane (curva 3) y agua (curva 4).
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2.1.3.4 Diagramas de fase Tipo IV

Cuando el locus critico del diagrama tipo Il se curva lo suficiente como para interceptar la
linea de equilibrio trifasico l;l,g, se obtiene un diagrama de fases tipo IV, con tres curvas
criticas: I1=g, l,=g y l,=I, (Figura 2.4).

Los diagramas tipo IV resultan también de la interseccion de regiones de
coexistencia de fases y se caracterizan por presentar un locus critico de mezcla
que partiendo del punto critico del componente menos volatil converge hacia la
linea de equilibrio trifasico con una transicion continua de propiedades de I-g a |-
I, separando dicha linea en dos ramas.

A bajas temperaturas el sistema presenta

equilibrio liquido-liquido, que desaparece en | A

el punto l;=I, + g, donde las dos fases liquidas |, :|

se hacen idénticas en presencia de una fase \\\ 30\

vapor. Este punto corresponde a un UCEP. | \2\ ,ll ‘\\

Sin embargo, a mayor temperatura existe otro ‘\\ N . \ \

punto I;=l, + g donde aparece una segunda | ‘| | /,” ‘\t;‘s ‘\\

fase liquida (LCEP), a partir del cual se \\\ h Q\\“\\‘\ /,5
extiende el equilibrio trifésico que termina en " \\\‘\;\‘ //
el punto l;=g + |l,, donde una de las fases c ) c/
liquidas se hace idéntica a la fase vapor, en y

presencia de otra fase liquida. Tendremos

entonces un segundo punto critico final

superior (UCEP). La rama a baja temperatura Figura 2.7

Diferentes locus criticos presentes en sistemas Tipo 111
del equilibrio I;1,g es equivalente al que se

manifiesta en diagramas tipo Il (ver Figura 2.4), con un locus critico I;=I, terminando en un
UCEP, de modo que el comportamiento de la zona de inmiscibilidad I-1 puede analizarse en el
diagrama Px de la Figura 2.5. El resto del diagrama es equivalente al que se presenta en
sistemas de tipo V, y por tanto las proyecciones Px y Tx se analizaran en la seccion siguiente.

Un ejemplo de sistemas pertenecientes al tipo 1V es el binario n-tridecano - CO,.
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2.1.3.5 Diagramas de fase Tipo V

Los sistemas de tipo V son en realidad, sistemas de tipo IV con el UCEP de baja

temperatura oculto, debido a la presencia de una fase solida.

Esto significa que diagramas tipo IV son dificiles de obtener experimentalmente, puesto que
se produce solidificacion por debajo del LCEP, e incluso por encima de éste.

La Figura 2.8 muestra las proyecciones Px, Tx y PT para el sistema binario AB de tipo V.
Como en el caso anterior, el locus critico que nace en el punto critico Cg cambia en forma
continua de I=g a I;=I,, lo que puede verse claramente en la proyeccion Px observando el
cambio gradual de zonas de equilibrio liquido-vapor con su forma alargada tipica, a regiones
que presentan el 'domo' caracteristico del equilibrio liquido-liquido.

Las mezclas de alcanos exhiben

comportamientos de fase tipo V a P

partir de un cierto ndmero de Tca
carbonos: por ejemplo en mezclas con I, =g+, (UCEP) -
metano el primer hidrocarburo que

presenta inmiscibilidad I-1 es el n-

hexano, en tanto que con etano la
inmiscibilidad se presenta con n-
nonadecano. Para este binario, la

separacion entre el UCEP y el LCEP

es solo de 1.2 K, pero dicha X, €——

separacion aumenta con el nimero de —9- == x 70

carbonos del segundo componente.

xX4—
N
H—"l”\
o
)I \
\
TV
n
[{e]

Los diagramas de fase de los sistemas
binarios  triglicérido +  propano Figura 2.8

pertenecen a este tipo. Diagrama de fases tipo V



Capitulo 2 2-14

2.1.3.6 Diagramas de fase Tipo VI

Cuando los componentes de un sistema binario exhiben algin grado de asociacion debida a la
formacion de puente hidrogeno, aparece una zona de coexistencia liquido-liquido con un
locus critico que nace en un LCEP y termina en un UCEP. En ambos puntos las fases liquidas
se hacen identicas en presencia de una fase gas, es decir, desaparece la interfase liquido-
liquido. La zona de inmiscibilidad I-1 tiene la forma correspondiente a la de la Figura 2.2d
(tipo 9 de acuerdo a la Figura 2.3), con un UCST>LCST. El locus critico I=g es similar al que
se presenta en diagramas de tipo I, y debido a que la region de miscibilidad limitada no
interfiere con el mismo, éste permanece invariable a lo largo de todas las presiones y

temperaturas.

2.1.4 Evolucion del comportamiento de fases de mezclas binarias con el incremento de

diferencias moleculares. Comportamiento de series homélogas.

El estudio de una serie de sistemas homdlogos variando solamente el componente mas
pesado, permite observar cambios sistematicos en el comportamiento de equilibrio de fases,
relacionados no solo con la modificacion de un tipo de equilibrio en otro sino también con la
aparicion de fase solida. Debido a que estamos tratando con fenémenos en la region cercana
al punto critico del componente mas volatil, son de interés las modificaciones de las lineas
criticas en esta zona. En sistemas binarios que presentan diagramas de equilibrio Tipo I, la
fase soOlida se presenta a temperaturas bajas, sin afectar el comportamiento de fases; sin
embargo, en aqguellos donde ocurre inmiscibilidad I-l, la linea trifasica sgl.g puede
interceptarse con la linea de equilibrio Iil,g, causando grandes modificaciones en los
diagramas de fase de la Figura 2.4. En la Figura 2.9a (Tipo V), el punto triple (indicado con
un triangulo en las figuras) del componente méas pesado (B) se presenta a una temperatura por
debajo de aquella correspondiente al LCEP, de modo que el equilibrio 11,9 -que ocurre entre
el LCEP y el UCEP-, no se ve alterado por la presencia de la fase sdlida. No obstante, un
aumento en el peso molecular del componente B hace aumentar su punto de fusion, y el punto
triple se desplaza haciendo que la linea sgl,g intercepte la linea trifasica l;1,g. Dicha linea se

extiende entonces desde el punto Q (quadruple point o punto donde coexisten 4 fases en
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equilibrio: en este caso s+l;+l,+g) hasta el UCEP (Figura 2.9b). Si el componente B tiene un
punto triple ain mayor, la inmiscibilidad I-I desaparece y el locus critico 1=g se divide en
dos tramos, como se muestra en la Figura 2.9c. Por las caracteristicas de la Figura 2.9a , no

puede distinguirse si corresponde en la

clasificacion de Van Konynenburg y Scott
(ver Figura 2.4) a sistemas Tipo V o Tipo IV
(donde el locus critico I,=I, queda oculto por
la aparicion de la fase solida). Lo mismo T

ocurre con las Figuras 2.9b y c, las que

ilibri P W
pueden corresponder a equilibrios de fase
Tipo Il o Tipo V. o
De aqui en adelante nombraremos a los $35
diagramas de las Figuras 2.9a, b y ¢ como
Tipo V, Tipo V'y Tipo V", respectivamente. T —»
Figura 2.9a

Diagrama de fases tipo V, en presencia de fase solida

T ——»
Figura 2.9b Figura 2.9¢c
Diagrama de fases Tipo V' Diagrama de fases Tipo V"

La inmiscibilidad liquido-liquido aparece con n-hexano cuando el solvente es metano y con

alcanos de mayor peso molecular para mezclas con etano y propano. A pesar de estas
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diferencias, el comportamiento es similar para los tres solventes. En mezclas de alcanos con
dioxido de carbono, en cambio, los binarios presentan diagramas tipo Il y IV que no estan
presentes en mezclas de alcanos. La Tabla 2.2 muestra la evolucion de diagramas de fase para

mezclas binarias de alcanos no-volatiles con alcanos volatiles y CO..

2.1.4.1 Diagramas de fase de mezclas binarias que contienen etano

Etano-parafinas:

Puede verse en la Tabla 2.2 que hasta n-heptadecano las mezclas con etano pertenecen a
sistemas Tipo | . La inmiscibilidad liquido-liquido comienza con el sistema C2-C18, para el
cudl se determind un rango de temperaturas del comportamiento trifasico de apenas 0.16 K!
(Specovius et al., 1981). La longitud del locus llg aumenta hasta 9.35 K para C23 (Estrera y
Luks, 1987) y es interceptado por el punto Q en los sistemas con n-tetracosano y n-
pentacosano (comportamiento correspondiente a sistemas Tipo V'), de modo que la linea
trifasica se extiende entre dicho punto cuédruple y el UCEP (Estrera y Luks, 1987; Peters et
al., 1987a, 1987b). Desde C26 en adelante las mezclas con etano se comportan como de Tipo
V" (Peters et al., 1986), con un locus critico =g separado en dos secciones (Figura 2.9c). En
la Tabla 2.3 se indican los valores numéricos de presion y temperatura reportados en la

literatura, para los puntos Q, LCEP y UCEP, segun correspondan a diagramas Tipo V o V'.

Tabla 2.2 Evoluciéon del comportamiento de series homologas de n-alcanos con parafinas
pequefias y dioxido de carbono

n-alcanos _ _ _ _ _ _

N Tipo | Tipo Il Tipo IV Tipo V Tipo V' Tipo V"
Metano hasta C5 C6 C7 C8, C60
Etano hasta C17 C18-C23 C24-C25 C26, C28
Propano |hasta C29 C30-C50 C60
CO, hasta C6 C7-C12 C13 Ci14-C21 C22,C28,C32
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Tabla 2.3 Puntos caracteristicos del locus critico liquido-liquido-vapor para mezclas etano +
n-parafinas.

numero Punto Q LCEP UCEP
Clasificacion de (s+1l;+1,+Q) (IL=1,+09) (h=g+1) Ref.
T P T P T P
carbonos iy gy (K) ba) (K (bar)
Tipo V 18 31229 5511 31245 5531 a
Tipo V 19 309.75 52.51 310.93 53.90 b
309.49 52.11 310.78 53.63 a
Tipo V 20 306.89 49.53 309.78 52.87 b
306.69 49.27 309.62 52.60 a
Tipo V 22 300.72 43.88 307.98 51.45 e

30146 4455 308.21 5148 d

301.76 4456 30794 50.94 c

Tipo V 23 298.15 4139 30750  50.67 d
Tipo V' 24 301.71 4475 307.14  50.34 d
301.50 44.60 307.02  50.20 f

299.15 4277 307.09  50.23 g

Tipo V' 25 303.76  46.70 306.35  49.42 h

2Specovius et al., 1981; "Kohn et al., 1966; “Rodrigues et al., 1967; “Estrera et al., 1987; ®Peters et al.,1988;
'Peters et al., 1987b; %Patel, A.D., 1966; "Peters et al., 1987a.

Etano-aromaticos:

Miller y Luks (1989) reportan comportamientos de fase Tipo V para mezclas de etano con n-
alquilbencenos de nimero de carbonos entre 15 y 20, en tanto que para mayor nimero de
carbonos, White et al. (1992) reportan Tipo V'. Para mezclas de etano-poliaromaticos, se ha

encontrado comportamiento Tipo V" con bifenilo y naftaleno (McHugh et al., 1984).

2.1.4.2 Diagramas de fase de mezclas binarias que contienen propano

Propano-parafinas:
El equilibrio de fases de parafinas con propano es similar al reportado con etano o metano,
cambiando de Tipo I a V y V' a medida que aumenta el numero de carbonos del alcano no-

volatil. En mezclas con metano, el alcano mas grande que todavia muestra comportamiento
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Tipo | es el pentano; en mezclas con etano, el heptadecano; y en mezclas con propano, el
nonacosano (ver Tabla 2.2). El sistema propano-tricosano (n-C30) es el primero de la serie
que presenta un locus trifasico llg que se extiende desde el LCEP hasta el UCEP, como se vio
en la Figura 2.9a. La Tabla 2.4, se ha reportado comportamiento Tipo V hasta n-C50 (Peters
et al., 1989). Para el sistema propano-hexacontano (n-C60), el UCEP todavia existe, pero el
LCEP queda oculto debido a la ocurrencia de hexacontano sélido, de modo que el locus
trifasico se extiende desde el punto cuddruple Q hasta el UCEP.

En las Tablas 2.3 y 2.4 se observa una disminucion de la temperatura y presion del LCEP y
del UCEP para alcanos de mayor peso molecular, asi como también un aumento en la
diferencia de temperaturas entre los puntos finales del locus llg. Esto puede verse facilmente
en la Figura 2.10 (Peters, 1994), en la que se grafican simultaneamente los puntos criticos de
n-alcanos con etano y propano. En esta figura se indica el punto donde el LCEP coincide con
el UCEP del locus llg, es decir, donde 3 fases llegan a ser idénticas (I,=l,=g). Este punto se
denomina punto tricritico (tricritical point: TP). Como explica en detalle Peters (1994), de
acuerdo a la regla de las fases el minimo nimero de componentes para que ocurra un punto
tricritico es tres; consecuentemente, en mezclas binarias de alcanos volatiles y no-volatiles un
punto TP no ocurrird en un ndmero entero de carbonos del componente mas pesado, y el
mismo es deducido tedricamente. Asi, Peters (1994) reporta tricriticalidad en mezclas binarias
con metano, etano y propano, para solutos con un nimero de carbonos aproximado a 6, 18 y
30, respectivamente.

La tricriticalidad puede observarse experimentalmente en mezclas de 3 0 mas componentes.
Al respecto, de Swaan Arons (1989) analiza su experiencia con el sistema etano - n-
heptadecano - n-octadecano, y lo describe como un fendmeno fascinante en el que dos

interfases desaparecen casi al mismo tiempo.

Propano-aromaticos:

El comportamiento de fases de propano cuasi-critico con hidrocarburos poliaromaticos, tales
como naftaleno y bifenilo, es diferente de aquel entre propano y n-alcanos, y similar al
presentado por binarios n-alcanos con didxido de carbono. El propano muestra diagramas de
fase Tipo 1y V (con sus variantes V'y V") con parafinas, en tanto que con poliarométicos
presenta diagramas de fase Tipo I, Il y IV, y la inmiscibilidad limitada ocurre en un namero

de carbonos mucho mas bajo que con alcanos (Peters et al., 1989).
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Tabla 2.4 Puntos caracteristicos del locus critico liquido-liquido-vapor para mezclas propano

+ n-parafinas

numero Punto Q LCEP UCEP
Clasificacion de (s+li1+,+Q) (Ii=l, + g) (li=g + 1) Ref.

carbonos (;) (bZr) (E) (bZr) (E) (bZr)
Tipo V 32 373.66 44,79 374.90 45.69 a
Tipo V 34 370.80 42.71 373.44 4491 a,b
Tipo V 36 368.24 40.82 372.64 44.32 a
Tipo V 38 365.52 38.91 372.00 43.83 a
Tipo V 40 362.92 37.10 371.52 43.50 a
Tipo V 44 357.63 33.80 370.80 43.13 a
Tipo V 46 355.85 32.78 370.81 43.14 a
Tipo V 50 350.40 29.58 370.33 42.80 a
Tipo V’ 60 352.00 30.5 369.95 42.75 c

3peters et al., 1989; PPeters et al., 1992; “Peters et al., 1993

380
TP (1,=1,=0)

NOL
%0;
%O;
MOL

330
ETANO

Temperatura (K)

320
1TP (=120
310 4 UCEP (I,=g +1,)
300

. LCEP (=1, + g)

LCEP (I,=1, + g)

UCEP (I,=g + 1)

PROPANO

290 +————7——F——7——
10 15 20 25 30 35

40

50

Numero de a&tomos de carbono

Figura 2.10
Comparacion del comportamiento trifasico Ilg de mezclas binarias de
n-alcanos con etano y propano como solventes cuasi-criticos (figura
reproducida de Peters et al., 1994). Los simbolos corresponden a datos
experimentales reportados en las Tablas 2.3 y 2.4. TP: punto tricritico.
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Propano-triglicéridos:

Los primeros estudios realizados sobre el comportamiento de fases con propano liquido

fueron llevados a cabo por Hixson y colaboradores en los afios 40.

Estos sistemas binarios (propano-triglicéridos) y pseudo-binarios (propano-aceites) presentan

diagramas de fase Tipo V, con una zona trifasica limitada por un LCEP y un UCEP. Los

valores de temperatura y presion correspondientes a estos puntos caracteristicos se indican en

la Tabla 2.5.

Tabla 2.5 Puntos finales del locus critico liquido-liquido-vapor para mezclas propano +
triglicérido y propano + aceite

Simbolo LCEP UCEP
Clasificacion [numero de (I=1, + g) (li=g + 1) Referencias
carbonos] T P T P
(K) (bar) (K) (bar)
Tipo V CCC[27] 373.65 n.r. nr. nr.  Hixson etal., 1942
Tipo V LLL [39] 360.55 35.37 n.r. nr.  Bogashetal., 1949
Tipo V MMM [45] 352.55 30.68 nr. nr.  Bogash etal., 1949
Tipo V PPP [51] 346.65 n.r. n.r. n.r. Hixson et al., 1942
348.99 28.76 370.31 42.58 Coorens et al., 1988
Tipo V SSS [57] 342.35 n.r. n.r. nr.  Hixson et al., 1942
341.07 24.8 370.04  42.63 Straver et al., 1998a
Tipo V 000 [57] n.r. n.r. 370.07 43.51 Straver et al., 1998b
Tipo V Aceite de palma 343.17 2577  370.04  42.84 Straveretal., 1998b
Tipo V Aceite de algodon  339.35 n.r. n.r. nr.  Hixson et al., 1942

n.r.: datos no reportados
CCC: tricaprilin, LLL: trilaurin, MMM: trimiristin, PPP: tripalmitin, SSS: triestearin, OOOQ: triolein.

Bogash y Hixson (1949) correlacionan linealmente las temperaturas criticas de solucion

respecto al peso molecular de los triglicéridos (TAGS): tricaprilin (CCC), trilaurin (LLL),
trimiristin (MMM), tripalmitin (PPP) y triestearin (SSS). Més recientemente, Peters (1994)
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presenta una correlacion similar respecto al nimero de carbonos, mostrando que existe una
Unica funcionalidad para propano-alcanos y propano-TAGs con atomos de carbono mayores
de 50. La Figura 2.11 presenta ambos conjuntos de datos sobre un mismo grafico. Puede
verse que ambas correlaciones no coinciden, lo que podria justificarse si tenemos en cuenta
que un triglicérido tal como PPP tiene una componente parafinica de 45 atomos de carbono
frente a s6lo 6 del grupo triéster ((CH3-COO)3), de modo que se comporta practicamente
como un alcano. Sin embargo, a medida que la cadena parafinica de los trigliceridos
disminuye, la correlacion para TAGs se aparta de aquella para alcanos del mismo namero de
carbonos.

parafinas

TAGs (Hixson et al., 1942)
TAGs (Bogash et al., 1949)
TAGs (Coorens et al., 1988) -
TAGs (Straver et al., 1998a,b)

37154 ccc

370

°
[e]
*®
o
A

365 -
360
355

350

345

Temperatura critica de solucion-CST (K)

340

T T
24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50 52 54 56 58 60
Numero de atomos de carbono

Figura 2.11
Temperaturas correspondientes a LCEP de
sistemas binarios con propano como solvente cuasi-critico.

2.1.4.3 Diagramas de fase de mezclas binarias que contienen dioxido de carbono

CO,-parafinas:

Los primeros trabajos enfocados sobre los patrones del locus critico en mezclas de didxido de
carbono y series homdlogas de n-alcanos fueron llevados a cabo por Schneider (1968). El
comportamiento de fases de sistemas binarios CO, - n-alcanos difiere respecto del visto
anteriormente para alcanos livianos con n-alcanos. Como se indica en la Tabla 2.2, la
inmiscibilidad Il se presenta a partir de n-heptano, con diagramas de fase Tipo Il. Como en los

casos analizados en los puntos anteriores, el locus llg se incrementa en tamafio a medida que
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aumenta el nimero de carbonos. Hottovy et al. (1981) estudiaron el comportamiento de la
linea llg de los binarios CO, + n-dodecano, n-tridecano, n-tetradecano y n-pentadecano,
determinando que existe una transicion en la naturaleza del locus critico llg entre C13 y C14,
y que la mayor longitud de la linea trifasica llg ocurre para tetradecano, siendo ésta de 42.05
K. En la Figura 2.12 (Peters, 1994) se muestran los locus criticos correspondientes a las LCEP
y UCEP, junto con los dos puntos caracteristicos de sistemas con CO,: el punto tricritico (TP)
y el llamado doble punto critico final (DCEP, doble critical end point), que se produce en
sistemas Tipo 1V por superposicion del LCEP con el UCEP a menor temperatura. Sobre la
misma figura puede verse la transformacion de diagramas de fase que ocurre al aumentar el
ndmero de atomos de carbono del n-alcano. Cuando el hidrocarburo cambia de n-dodecano
(C12) a n-tridecano (C13), aparece un segundo locus llg, correspondiente a sistemas Tipo IV.
Ambos locus criticos se fusionan en una Gnica rama para alcanos que van desde n-tetradecano
(C14) a n-heneicosano (C21), siendo

interceptada por el punto cuadruple T T T T T T T T T T T T T T
330 1 gl\/; V E
(Q), caracteristico de diagramas Tipo 320 e ]
. h U0 UCEP(=g+1) ]
V'. Debido a que la temperatura del ~ *°7] "K“'\Hﬂ ]
300 N l .
punto Q se incrementa con el nimero o 200 ; $o = ]
de carbonos de la parafina, la @ °*] Q610 j
% 270 L ] -
longitud de la linea trifasica llg que g 200 ' -
g
. 250 1 —
se extiende desde el UCEP hasta el o]
punto Q como limite inferior, resulta 230 -
z ~ - 220 1 4
cada vez mas pequefia, siendo de o] P
sblo 3 K para el binario COztn- O N N A AP A AP
heneicosano (Fall et al., 1985). A Ndmero de &tomos de carbono
partir de n-docosano (C22) en g Figura 2.12 _
Evolucién de puntos finales y comportamientos de
adelante, la temperatura del punto fase en sistemas binarios CO, — alcanos normales

) ] (figura reproducida de Peters, 1994).
triple de las parafinas llega a ser

suficientemente alta como para presentar un punto Q por encima del UCEP (Tipo V"). Fall y
Luks (1984) encontraron este tipo de comportamiento en los binarios CO,+ n-docosano, y
CO,+n-dotriacontano (C32). La Tabla 2.6 contiene los valores numeéricos de temperatura y
presion de los puntos finales con los que se construyo la Figura 2.12.

CO,-arométicos:
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Las mezclas CO,+n-alquilbenceno parecen tener el mismo patron llg que el de la serie
CO,+n-parafinas. Mezclas binarias de CO, con alquilbencenos de C10 a C12 corresponden a
sistemas Tipo Il con un locus critico llg que se extiende entre el punto Q y el UCEP. Dicho
locus crece al aumentar el nimero de carbonos y se separa en dos ramas para C13 (Fall et al.,
1986). A partir de C14 y hasta C21 exhiben comportamiento Tipo V' con CO, (Fall et al.,
1986; White et al.,1992). En cuanto a los sistemas CO,-poliaromaticos, diagramas de fase
Tipo V" han sido encontrados para naftaleno y bifenilo (McHugh et al., 1984; Cheong et al.,
1986) y para CO,-fenantreno (Zhang et al., 1988).

Tabla 2.6 Puntos finales del locus critico liquido-liquido-vapor para mezclas CO;, + n-
parafinas.

nimero Punto Q UCEP LCEP UCEP
Clasificacion de (s+li+l+g)  (i=h+g) (=l +g)  (h=g+1,) Ref.

T P(a) T P T P T 3

carbonos () (K) (b))  (K)  (ba) (K)  (bar)
Tipo Il 7 21594 476 2226 6.48 a
Tipo Il 8 21599 5.07 23149 09.22 b
Tipo Il 10 235.65 10.58 248.74 16.37 c
Tipo Il 12 254.28 20.06 267.31 28.82 d
Tipo IV 13 255.16 20.76 278.95 39.33 d
310.75 81.14 314.01 87.16 e
Tipo V' 14 269.10 30.82 311.15 8260 d
Tipo V' 15 270.40 31.94 309.41 80.22 d
Tipo V' 19 292.88 56.68 305.49 75.78 f
Tipo V' 20 300.40 67.48 305.30 7549 ¢
300.33 67.34 305.24 75.40 f
Tipo V' 21 301.51 69.34 304.97 74.99 f

%Im et al., 1971; ° Hottovy et al., 1982; ¢ Kulkarni et al., 1974; ® Hottovy et al., 1981; © Fall y
Luks, 1985; " Fall et al., 1985; ¢ Huie et al., 1973.

COa-triglicéridos:
Como vimos cuando analizamos el equilibrio de fases entre triglicéridos y propano, podemos

asumir que el comportamiento de triglicéridos con dioxido de carbono sera similar al
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estudiado en el punto anterior para CO,-alcanos. Por lo tanto, es de esperar que TAGs tales
como CCC (C33) y superiores, presentaran diagramas de fase Tipo V", en los que el
equilibrio llg desaparece como consecuencia de la solidificacion del triglicérido (el punto de
solidificacion del CCC es de 9.8-10.1 °C). En cuanto al binario CO,-triacetin, un triglicérido
pequefio de sélo 9 atomos de carbono, de su comparacion con alcanos pequefios no puede
inferirse la aparicion de inmiscibilidad Il, puesto que en este caso el grupo triéster tendra

probablemente mayor peso que los grupos parafinicos.

2.2 Diagramas de fase de mezclas ternarias

El equilibrio de fases de sistemas binarios analizado en la Seccion 2.1 provee suficiente
informacidn para la disolucion de un componente en un gas supercritico. En muchos casos,
mezclas multicomponentes de volatilidades similares pueden ser tratadas como pseudo-
binarias; en otros, la solubilidad de los componentes en la mezcla multicomponente difiere
ampliamente del comportamiento de los componentes puros en el mismo fluido supercritico y
bajo las mismas condiciones, de modo que la simplificacion a mezclas pseudo-binarias deja
de ser valida. Por otro lado, los procesos de extraccion con gases densos consisten en la
separacion de un componente de volatilidad moderada de otro de baja volatilidad, por medio
de un tercer componente, el solvente supercritico. Esta generalizacion puede aplicarse a
sistemas multicomponentes, agrupando dichos componentes en una fraccion volatil y en otra
no-volatil, y tratando a la mezcla pseudo-binaria + solvente como un sistema ternario.

La adicién de un cosolvente a una mezcla soluto-solvente es otro ejemplo de mezclas

ternarias cominmente presentes en procesos de separacion supercritica.

Equilibrio de fases de sistemas ternarios pueden representarse graficamente utilizando los
Ilamados diagramas triangulares de Gibbs, en los que cada uno de los vértices representa a un
componente puro. Fijando presion y temperatura, es posible graficar equilibrios de fase en
todo el rango de composiciones de la mezcla. Sobre cada uno de los lados del triangulo se

muestra el comportamiento de fases de los correspondientes sistemas binarios, y dependiendo
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del nimero de sistemas binarios que presentan miscibilidad limitada, se los clasifica en
diagramas ternarios Tipo I, 11 y 111.

La Figura 2.13 muestra en forma esquematica el equilibrio ternario ABC; el componente A
representa el solvente supercritico, y B 'y C a los componentes de media y baja volatilidad,
respectivamente. En el esquema a) sélo el binario AC presenta inmiscibilidad de fases, en
tanto que los dos binarios restantes son miscibles a cualquier composicion (los lados AB y BC
no son interceptados por ninguna curva). En el esquema b) la miscibilidad limitada se
presenta en los binarios AC y AB.

En estos diagramas, las curvas representan el limite entre la zona homogénea y heterogénea
(area rayada) y se denominan curvas binodales. Las lineas rectas se denominan lineas de
union (tie lines) y unen composiciones de fases de equilibrio liquido-liquido, liquido-vapor o
liquido-fluido supercritico.

Cuando ambas fases tienen la misma composicion a la misma presion y temperatura, estamos
en presencia de un plait point (P, en la Figura 2.13a). Este punto es equivalente al aze6tropo
en destilacion. Ninguna separacion puede lograrse en este punto. Los sistemas Tipo Il no

presentan punto P.

Bméx.

A C A

Figura 2.13. Diagramas ternarios: a)Tipo I, b) Tipo Il.

Las zonas de inmiscibilidad no son caracteristicas de una mezcla ternaria, sino mas bien de las
condiciones de temperatura y presion a la que se encuentra. Asi, es posible pasar de diagramas
Tipo 1 a Il o I, e incluso lograr completa miscibilidad de la mezcla con s6lo modificar las
variables T y/o P.

La evolucion de uno a otro tipo puede entenderse siguiendo el comportamiento del binario

AB en un diagrama PT. Supongamos que dicha mezcla se comporta como se vié en la Figura
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2.1c. A temperatura constante mayor que la temperatura critica del solvente (T¢a), un
aumento de presién hard disminuir la zona de inmiscibilidad. A presiones superiores a la
correspondiente al locus critico, A y B seran completamente miscibles y un diagrama como el
de la Figura 2.13b cambiard a uno similar al de la Figura 2.13a, en donde el componente de
volatilidad media es completamente miscible con el componente supercritico. Por otro lado, si
en la misma Figura 2.1c, la presion permanece constante y més alta que la presion critica del
solvente, tendremos diagramas Tipo | a T<T;a. Un aumento de temperatura incrementara la
zona de inmiscibilidad y el sistema cambiara a Tipo Il. Un posterior aumento de temperatura

transformara al ternario en Tipo | otra vez.

La Figura 2.14 muestra el efecto de la temperatura sobre el equilibrio de fases del sistema

ternario CO,-propano-aceite de palma. El propano es adicionado al sistema como un

entrainer, de modo de farilitar Ia evtrarciAn del areita

Propano

Aceite 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 COy

Figura 2.14
Equilibrio de fases del sistema CO, + propano + aceite de
palma. Datos experimentales de Peter et al. (1986) a
323.15K (0O), 333.15 K (O) y 353.15 K (A)

Como puede verse en la figura, la concentracion de equilibrio del componente de baja
volatilidad (aceite) en la mezcla gaseosa solvente -cosolvente se incrementa trabajando a
menores temperaturas y méas altas concentraciones de entrainer. Este ternario corresponde a

Tipo | en las condiciones experimentales reportadas en la Figura 2.14. Sin embargo, el binario
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propano-CO; se comporta como aquel de la Figura 2.1c, de modo que posteriores incrementos
de la temperatura transformaran al ternario en Tipo Il y luego nuevamente en Tipo |, como se

comentd anteriormente.

Como se vib en este mismo capitulo, los sistemas binarios pueden clasificarse en Tipo | a
Tipo V (e incluso V’ y V”). Los diagramas ternarios que involucran tales binarios pueden por
lo tanto, ser extremadamente complejos, con mas de una region de inmiscibilidad.
Afortunadamente, los diagramas ternarios tratados en esta Tesis corresponden a aquellos

representados en la Figura 2.13.

Es importante notar que la separacion de dos componentes en una columna a contracorriente
estd condicionada a la existencia de equilibrio bifasico en toda la columna, en tanto que la
eficiencia de la separacion estd determinada por la amplitud de la region de inmiscibilidad.
Asi por ejemplo, si las condiciones de extraccion son tales que el componente puro B es
miscible en el solvente supercritico, la maxima concentracion de B en el producto de tope
(Bmax. €n la Figura 2.13) estara limitada por la extension del area bifasica, de modo que

diagramas Tipo Il seran méas convenientes.

Por otro lado, variando las condiciones operativas es posible no s6lo alterar el grado de
inmiscibilidad de los sistemas sino también la composicion de las fases en equilibrio, dada
por la inclinacién de las lineas de union, lo que puede ser usado en procesos de extraccion

para aumentar la solubilidad de algunos componentes o precipitar otros.

Estas propiedades de las mezclas seran exploradas en los capitulos 5 a 7 para extraer solutos

de interés de mezclas ternarias o pseudo-ternarias con solventes cuasicriticos.
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3.1 Modelado Termodinamico

Any really widespread applications of supercritical fluid extraction in the

future are highly dependent on the ability of engineers to model and predict

phase equilibria in the complex systems represented. Only then will designers

be able to choose the situations where this unique process will realize its full
economic benefit.

Joan F.Brennecke

Charles A. Eckert

AIChE J. 1989, 35, 9, 1409

El conocimiento de los estados de equilibrio, relevante para cualquier proceso de separacion,
se basa no solo en resultados experimentales sino también en modelos matematicos confiables
que permitan interpolar entre datos experimentales existentes y predecir comportamientos de
equilibrio en regiones donde no existen tales mediciones. AUn mas ambiciosa es la busqueda
de modelos que permitan predecir equilibrios entre fases de sistemas para los que no existen

mediciones experimentales, utilizando informacion existente del equilibrio de otros sistemas.

En las secciones anteriores se analizé en detalle la complejidad del equilibrio termodindmico.
Condiciones de presion y temperatura, composicién de los componentes de la mezcla y clases
moleculares a las que pertenecen dichos componentes, afectan marcadamente el equilibrio
entre fases.

Por otro lado, las distintas unidades de un proceso supercritico trabajan en un amplio rango de
presiones, temperatura y composicion, de modo que las herramientas de modelado deben ser
capaces de correlacionar y predecir situaciones donde estan presentes equilibrios tales como
solido-vapor/SCF, liquido-vapor/SCF y liquido-liquido.

En particular, nos interesa el comportamiento de SCFs, especialmente dificultosos de modelar
debido a su proximidad al punto critico (un punto matematicamente singular) y la gran
asimetria (de tamafio y de fuerzas de interaccion) presente generalmente en la extraccion con

solventes supercriticos.

Muchas de las ecuaciones de estado que veremos en este capitulo no pueden modelar SCF.

Otras no se adaptan al modelado de sistemas altamente no ideales. Algunas de las ecuaciones
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se aplican muy bien a la correlacion de datos experimentales, pero no arrojan resultados

confiables a la hora de hacer predicciones.

Continuos desarrollos de nuevas ecuaciones termodinamicas surgen por la necesidad de
mejorar los modelos existentes y extenderlos a nuevos compuestos, condiciones

termodinamicas mas severas y situaciones realistas mas complejas.

3.1.1 Aspectos generales del modelado termodindmico

La Termodinamica Clasica establece la condicién necesaria de equilibrio de un sistema
multifasico multicomponente: temperatura (T), presiéon (P) y fugacidad de cada componente
(f) deben ser las mismas en todas las fases. Con esta base, los modelos termodindmicos
buscan establecer una relacién cuantitativa entre P, T y las composiciones de los componentes
en las distintas fases, de modo que cuando algunas de estas variables son especificadas, las

restantes quedan univocamente determinadas.

El modelado del equilibrio sélido-vapor (SCF) parte de la igualdad de fugacidades en ambas
fases pero difiere del de otras clases de equilibrio en que puede despreciarse la solubilidad del
gas en la fase condensada. Distintos modelos fueron analizados con algin detalle en el
Capitulo 1 (Seccion 1.1.3).

Para el célculo del LLE y VLE existen dos caminos alternativos:

. Ecuaciones de Estado (EOS)

. Modelos de coeficientes de actividad

Los modelos de coeficientes de actividad calculan la igualdad de fugacidades entre dos fases
liquidas como:

(yixi )a = (yi Xi )ﬁ 1)
y para el equilibrio liquido-vapor:
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Dsat sat D\/
Xy, R =vy,9, P 2

donde y; es el coeficiente de actividad del componente i en la fase liquida, x; su fraccion molar

] ]
en la fase liquida, y; su fraccion molar en la fase vapor y (,bisat y ¢." son coeficientes de

fugacidad del componente i en la mezcla liquida a la temperatura de saturacion y en la fase

vapor, respectivamente.

Los modelos de coeficientes de actividad aplicados al célculo del VLE se conocen como
Modelos y~¢ y no pueden aplicarse al equilibrio entre fases con fluidos supercriticos debido a
su naturaleza heterogénea que trata a cada fase de forma diferente, lo que hace que no puedan

representar en forma continua las transformaciones en la region critica.

Esta inconsistencia no esta presente en los modelos de EOS, donde la igualdad de fugacidades

para VLE es escrita como:

D I _ D %
X9 =Y 9, (3)
razén por la cual se los conoce como Modelos @-¢.

Las EOS establecen la dependencia del coeficiente de compresibilidad z con las variables

presion, temperatura y composicion del componente i en la mezcla, de modo que los

O O
coeficientes de fugacidad ¢ i' y @ ." pueden obtenerse a partir de la relacion termodinamica:
0 P
Ing, :J’(zi —1)E11IP/P\TYx (4)
0

Debido a su naturaleza homogénea , los Modelos ¢-¢ seran analizados con profundidad, con

vistas a determinar EOS aplicables al modelado de SCFs.
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Una ecuacion de estado (EOS) es cualquier clase de expresion que
relacione los valores de presion, volumen y temperatura de una

sustancia dada en equilibrio termodinamico.

La ecuacién de estado mas simple es la que relaciona P, vy T a un mol de gas perfecto, esto
es: Pv=RT, en la que R es la constante universal de los gases. Sin embargo, dicha ecuacién no
es suficiente para describir el equilibrio de fases en la region de altas densidades. La
introduccién de consideraciones fisicas en la ecuacion de los gases perfectos, de modo de
considerar el volumen finito de las moléculas y las fuerzas de interaccion entre las mismas,
dio lugar a las llamadas EOS-cubicas, ampliamente utilizadas en analisis de datos
experimentales y aplicaciones de ingenieria, probablemente debido a su simplicidad

matematica.

3.2 Ecuaciones de Estado Cubicas

Como se menciono en el Capitulo 1, la Ecuacion de van der Waals, reportada en su trabajo de
tesis doctoral en 1873, fue la primera ecuacion capaz de describir la separacion de fases y el
punto critico. La mayoria de las EOS-cUbicas son variaciones de la ecuacion de estado

propuesta por van der Waals:

RT a
P= - — ©)
v—-Db v
—— =
término término

repulsivo  atractivo

donde v indica volumen especifico (molar o mésico).

Los valores de a y b cuantifican las fuerzas de interaccion entre moleculas y el volumen de las
mismas (covolumen), respectivamente, y son funcién de los pardmetros del punto critico: T. y
Pe.

Las ecuaciones tipo VDW pueden escribirse como la suma de un término atractivo y uno

repulsivo y basicamente, todas ellas mantienen el término repulsivo original de VDW,
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variando levemente la contribucion atractiva y la forma de calcular los pardmetros a 'y b.

Dos de las ecuaciones mas ampliamente utilizadas derivadas de la ecuacion de van der Waals
(VDW) son las ecuaciones de Redlich y Kwong (RK) y Peng-Robinson (PR) (1976). En las
Tablas 3.1 se muestran las ecuaciones respectivas, junto con los pardmetros a y b.

En particular, Soave (1972) introdujo en el calculo del parametroa una funcion de la

Tabla 3.1a. Contribuciones atractiva y repulsiva de EOS-cubicas seleccionadas

P= Prep + Patt (A)
RT a
VDW Pepvow = v=b Patvow = v ®)
RK Prep RK — Prep VDW Pan RK — -2 ©
’ ‘ ‘ v(v +b)
PR Prep PR = Prep VDW Patt RK — _% ©)
’ ’ ' v +2bv-Db°)

Tabla 3.1b. Parametros energéticos y de volumen de algunas EOS-cubicas

R2T’ RT,
—a' " e b=p ¢
a=a P a(Ty) P
vbw a'=27/64 b'=1/8
a(Ty) =1
RK a'= 0.42748 b'= 0.08664
a(Ty) =1
PR a'=0.45724 b'=0.07780
a(T,) =L +(0.37464 +1.5422600 - 0.26992%) (1~ T,) %]’
Modificacion )
a(T,) = [L+(0.480 +1.57400 - 0.17600%) (1~ T, )"
de Soave
Modificacion N N ~ 3]2
de Mathias- C!(TR) — +C1(1 TR )-:CZ (1 TR ) +C3(1 TR ) ’TR 1
05+]2.
Copeman +C,(1-Tq )] T >1
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reducida (Tr=T/T;) y del factor acéntrico, de modo de mejorar los ajustes de presiones de
vapor de compuestos no-polares, dando lugar a la modificacion de Soave de las ecuaciones
anteriores: SRK y SPR, entre otras. Mathias y Copeman (1983) modificaron dicha
funcionalidad reemplazando el factor acéntrico por tres nuevos pardmetros de ajuste
caracteristicos de cada compuesto, de modo de reproducir datos de presiones de vapor de

compuestos polares.

3.3 La Ecuacién del Virial

Los primeros esfuerzos por modelar el comportamiento de fases supercritico se enfocaron en
el uso de la Ecuacion del Virial. Esta ecuacion, con un fuerte fundamento tedrico y libre de
suposiciones arbitrarias, da el factor de compresibilidad de los gases (z) como una serie de

potencias en el reciproco del volumen molar (1/v):
7=——=1+2+ 2+ 2+ (6)

donde B, es el segundo coeficiente de virial, Bs el tercero, B, el cuarto, y asi siguiendo.
Los coeficientes de virial para fluidos puros son s6lo funcién de la temperatura y son

evaluados de datos PVT a baja presion, por medio de las expresiones:

B:I|m%siﬁ lelm%g
pd 0 p3 0

El significado fisico de estos coeficientes descansa en su relacion directa con las fuerzas
intermoleculares. Cuando la distancia media entre moléculas llega a ser muy grande (baja
densidad), todos los gases se comportan como gases perfectos (fuerzas intermoleculares
nulas). Sin embargo, cuando la densidad aumenta las moléculas se aproximan mas entre si y
las fuerzas intermoleculares aumentan. ElI 2° coeficiente de virial tiene en cuenta las

desviaciones del comportamiento ideal que resultan de la interaccién entre dos moléculas, el
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3° coeficiente cuantifica la interaccién de tres moléculas; con igual criterio se definen los
coeficientes de mayor orden.

La extension de los coeficientes de virial a mezclas, no requiere de ninguna hipétesis. Debido
a que B, estd relacionado con la interaccion entre dos moléculas, se puede demostrar
rigurosamente por medio de la mecéanica estadistica, que el 2° coeficiente del virial de una
mezcla es una funcion cuadratica de las fracciones molares y; e y;.

Para una mezcla binaria de componentesiy j:
Brix = inBii +2yy; + y?Bjj )

la que puede generalizarse para una mezcla de m componentes:
m
Buix = D Vi¥,B; ®)

La derivacion de la ecuacion (8) es tan rigurosa, que la calidad de una regla de mezclado se
juzga no sélo por su capacidad de reproducir datos de equilibrio de fases a alta presion (alta
densidad), sino también por satisfacer la dependencia cuadratica del 2° coeficiente de virial
con la composicion, en el limite de bajas densidades.

Volveremos sobre este punto en la seccion de reglas de mezclado.

Se ha observado que para muchos gases diferentes la ecuacion (6), truncada después del tercer
término, da una buena representacion del coeficiente de compresibilidad a aproximadamente
la mitad de la densidad critica; sin embargo, no puede modelar la region de fluidos densos a
densidades cercanas a la critica. Para lograr mejores resultados se requiere la introduccion de
coeficientes de mayor orden, pero métodos experimentales y tedricos no han sido aun capaces
de obtener resultados cuantitativos para el 4° coeficiente del virial y superiores. Para altas
densidades, por lo tanto, la ecuacion del virial es de poco interés practico.
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3.4 Ecuaciones de Estado Perturbadas

Muchas de las ecuaciones usadas mas recientemente estan basadas en la perturbacién respecto
de un estado de referencia de esfera dura. La mayoria de las EOS-cUbicas pueden ser
derivadas de una perturbacién de primer orden, llamada aproximacion del medio campo.

El término repulsivo de esfera dura estd fundado en la correlacion de resultados de la
mecanica estadistica de esferas rigidas, obtenida por Percus y Yevick. La utilizacion de esta
aproximacion en lugar de la version de VDW, mejora significativamente la representacion del
equilibrio supercritico. Una gran variedad de ecuaciones de estado pueden obtenerse
combinando el término repulsivo de esferas rigidas con el atractivo de las ecuaciones tipo
VDW. La forma analitica mas empleada es la de Carnahan-Starling (1972), cuya derivacién

sera vista a continuacion con algun detalle.

Ecuacion de Carnahan-Starling (1972)
El término repulsivo de esfera dura utilizado por van der Waals es una primera aproximacion,

en la que el volumen libre, V;, es considerado sélo funcién de la densidad:

N
V., =V-—0> 9
f N, ©)
b=2/3m ,d* (10)

donde V es el volumen total y b el covolumen o volumen de las esferas de diametro molecular
d. Esta aproximacion es vélida Unicamente a bajas densidades. La incorporacion de resultados
de la mecanica estadistica resultan en una expresion valida tanto a bajas como a altas

densidades:

V, =V exple (3¢ -4)/(-€) | (1)

donde la densidad reducida &=7/-/18 (Vo/V) y Vo=d*/-/2N,, siendo VoN/N, el

volumen mas pequefio posible (close-packed) que puede ser ocupado por N moléculas de

esferas rigidas de diametro d. La densidad reducida puede escribirse como é=b/4v. El limite
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superior de Vo/V es la unidad, y el de & es 11/-/18, que es el factor de empaquetado para un
empaquetado hexagonal.

El término repulsivo de CS es derivado en la Tabla 3.2 a partir de la ecuacion del virial (A),
donde B; corresponde a la interaccion de la particula-i. En la ecuacion (B) se han introducido
los coeficientes de virial para esfera dura, y en la (C) se ha definido la fraccion de
empaquetado (é=b/4V). Aproximando los coeficientes de la tercera ecuacion a numeros
enteros se obtiene la ecuacion (D), lo que permite que dichos coeficientes puedan ser escritos
como funcién del nimero del coeficiente del virial (n>+3n). La sexta ecuacion es la forma

aproximada de la serie de la ecuacién (E), que ha sido reordenada para obtener la ecuacién

(G).

Tabla 3.2 Ecuacién de Carnahan-Starling para el término repulsivo de esferas duras

PV B B )
RT v ov?
2 3 4 5
PV 14D 0286052 +0.1103% +0.03862 +..  ®
RT v 8v v v Vv
FF;’ =1+4& +108% +18.36488° + 28.23688 * +39.5264¢° + ... (©)
RP¥=1+4E+1OEZ+18§3+28E4+40§5+,_, (D)
PV S (07 +an)e G
RT Z
Pv_ , 4-2¢" &)
RT @-&)°
2 _g3 (©)
PrepCS ZEHI-FE-FE 3 E
“vH -9

Nuevas EOS se obtienen combinando el término repulsivo de CS con el término atractivo de
cualquiera de las ecuaciones vistas en la Tabla 3.1a. De esta forma, Johnston et al. (1981,
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1982) desarrollaron el modelo de Carnahan-Starling-van der Waals (CSVDW) y la ecuacion
de van der Waals aumentada (AVDW). La ecuacion AVDW contiene el término repulsivo de
CS e incluye efectos de perturbacion de 2° orden (Alder, 1969, 1972) para corregir el término

atractivo:

13 m+ 2 m+
I:)att,ALDER = _B Z mA:me 18 + Rth,;B Z mAZmE 182 (12)
m= max M=l

con: Anm: constantes de Alder, & término energético, 3 :—]/v(av/aP)T, Brax: Maximo S a

una dada temperatura.
En particular, esta ecuacion mejora significativamente la representacion en la region de

densidades reducidas desde 1 a 1.5.

Otros métodos de perturbacion que han sido aplicados al modelado de SCF son la Ecuacion
de Esfera Dura de VDW (HSVDW) vy la Teoria de Cadena Dura Perturbada (PHCT). La
HSVDW incorpora la expresion repulsiva para mezclas de esferas duras de Mansoori et al.
(1971) -extension a mezclas de CS- con el término atractivo standard de VDW, en tanto que
la PHCT (Mart et al., 1986) incluye el término repulsivo de CS y una extension de la funcién

de 2° orden de Alder para el término atractivo.

3.5 Extension de las EOS a mezclas. Reglas de Mezclado

La extension de las EOS a mezclas requiere establecer las llamadas reglas de mezclado, que
permiten obtener los parametros energéticos y de volumen de una mezcla.

Debido a que todos los modelos de EOS son extremadamente sensibles a los factores de
interaccion energética y tamafio de compuestos asimétricos de una mezcla, la calidad de una

EOS viene dada fundamentalmente por las reglas de mezclado utilizadas.
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Las reglas de mezclado clasicas siguen la teoria de un fluido de VDW en la que una mezcla se
considera como un fluido hipotético puro cuyo tamafio molecular y energia potencial son
promedios de la composicion de los tamafios y energias caracteristicos de los componentes de
la mezcla.

Las mas simples de estas reglas evaltan los pardmetros a y b de la mezcla en funcion de
aquellos de los componentes puros e incluyen una dependencia lineal de la composicién para
b y cuadratica para a. En el célculo de a se introduce el coeficiente de interaccion binaria
entre los componentes i y j, kij, como un parametro ajustable, de modo de reproducir mejor el
equilibrio liquido-vapor. Sin embargo, esto no es suficiente para la representacion del
equilibrio de mezclas de compuestos polares y disimiles en tamafio y naturaleza quimica. En
general, los resultados son mejorados para soluciones asimétricas supercriticas a expensas de

introducir dos 0 mas parametros ajustables.

Huron y Vidal (1979) determinaron que cuando se fija una forma funcional para una EOS,
queda definida simultaneamente la energia de exceso de Gibbs, la que puede ser igualada a
expresiones para G- derivadas de modelos de fase liquida. Este enfoque dio lugar a una nueva
generacion de reglas de mezclado, y consecuentemente, ecuaciones de estado; algunas de

ellas seran analizadas en detalle en la Seccién 3.6.

Por otro lado, es posible mejorar estas reglas de mezclado introduciendo consideraciones de
composicion local. De este modo surgen las reglas de mezclado a composicion local
dependientes de la densidad, derivadas de la teoria de dos fluidos (Scott, 1956) -en contraste
con la teoria de un fluido de VDW-.

El concepto de composicion local fue introducido por Wilson (1964) y considera que los
componentes de una mezcla difieren no sélo en el tamafio molecular sino también en fuerzas
intermoleculares, de modo que la fraccion molar de un componente en una fase en equilibrio,
no es la misma en cualquier punto de la mezcla. Wilson analiza una solucion binaria de
componentes 1 y 2 y define fracciones molares locales en funcion de las globales y de
pardmetros energéticos que tienen en cuenta las fuerzas intermoleculares existentes en la
solucion.

La hipotesis de mezclado aleatorio de moléculas, aplicada por la mayoria de las teorias de

mezclas, puede provocar serios errores cuando se trata de mezclas altamente no ideales. El
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concepto de composicion local constituye un intento semi-empirico por considerar no-
aleatoriedad, y conduce a las ecuaciones de Wilson, NRTL y UNIQUAC, entre otras.

Comentamos anteriormente que en muchos casos las reglas de mezclado son inconsistentes
con los resultados de la mecanica estadistica en el limite de bajas densidades, la que impone
una dependencia cuadratica del segundo coeficiente del virial con la composicion (ver
Seccion 3.3). La incorporacion de la densidad de la mezcla en el calculo del pardmetro a evita
tal inconsistencia, dando lugar a las reglas de mezclado dependientes de la densidad, las que
sumadas al enfoque de composicion local, mejoran la calidad del modelado de soluciones
supercriticas asimétricas y adicionalmente, mantienen la forma cuadratica a baja densidad,

modificandose de modo continuo para asumir formas mas complejas a mas altas densidades.

Mollerup (1981) utilizé el enfoque de la teoria de dos fluidos para unir EOS con modelos de
solucion, derivando versiones a composicion local de las ecuaciones de estado SRK, PRy
CSVDW. Posteriormente, Skjold-Jergensen (1984, 1988) desarrolld una ecuacion de estado
tipo VDW con reglas de mezclado dependientes de la densidad, basadas en la version grupal
de una expresion tipo NRTL para A, La derivacion de esta ecuacion sera analizada en la
Seccion 3.6.5.

3.6 Modelos a Contribucién Grupal (GC)

El objetivo basico de los modelos a contribucién grupal es utilizar los
datos de equilibrio de fases existentes para predecir equilibrio de fases

de sistemas para los cuales no hay datos disponibles.

Los modelos a contribucién grupal consideran a las moléculas como una coleccion de grupos
funcionales y tratan a las mezclas como una solucion de tales grupos. De este modo, debido a
que con unos pocos grupos es posible describir la gran mayoria de compuestos quimicos de
interés, este enfoque reduce considerablemente la cantidad de datos necesarios para predecir

el equilibrio entre fases de mezclas complejas.
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Tanto las ecuaciones de estado como los modelos de coeficientes de actividad son utilizados
en la prediccion de equilibrio de fases con métodos a contribucion grupal. Los modelos méas

representativos de GC son estudiados a continuacion.

3.6.1 UNIFAC
(Fredenslund et al., 1975)

Por ser un modelo de coeficientes de actividad a contribucion grupal, fue concebido para el
calculo de coeficientes de actividad mediante las contribuciones de las diferentes unidades
estructurales que constituyen las moléculas en la solucion liquida. Fredenslund identifica a
esas unidades estructurales como subgrupos, y les asocia un volumen relativo Ry y un area
superficial relativa Qx. Los coeficientes de actividad dependen no sélo de estas dos
propiedades de los subgrupos, sino también de las interacciones entre los grupos principales

(amn) a los que estos pertenecen.

El coeficiente de actividad (y) se considera constituido por dos partes aditivas, una
combinatorial (y°), que toma en cuenta las diferencias de forma y tamafio molecular, y otra

residual (), que cuantifica las interacciones moleculares:

Iny, =Iny,* +Iny" (13)

La contribucion combinatorial es entonces funcién de Ry y Qx, y la residual funcion de agn, €l

parametro de interaccion entre los grupos my n.

Las ecuaciones del método UNIFAC pueden encontrarse en cualquier libro de termodindmica
moderno. Los valores de los parametros Ry y Qx y los parametros de interaccion de grupos amn
se encuentran tabulados en la literatura (Hansen et al., 1991; Fredenslund y Sgrensen, 1994).
Sin embargo la tabla cambia continuamente con el aporte de nuevos parametros; el status

actual de la matriz de parametros de interaccion de UNIFAC, junto con una descripcion de la
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evolucion de la misma, puede encontrarse en Horstmann et al. (Fluid Phase Equilibria 2000,
167,173-186)

A pesar de sus muchas aplicaciones exitosas, el modelo UNIFAC tiene sus limitaciones.
Muchas de ellas han sido subsanadas con modificaciones del modelo original; otras son
deficiencias intrinsecas del modelo. La primer columna de la Tabla 3.3 contiene las

limitaciones, y sobre la misma fila, en la 2° columna, se detallan las modificaciones realizadas

para remediar dichos problemas; de otro modo, las celdas permanecen vacias.

Tabla 3.3 Limitaciones de UNIFAC Original y sus modificaciones.

UNIFAC ORIGINAL

Modificaciones de UNIFAC

Debido a la asunciéon de
solucion de grupos, UNIFAC
no distingue entre isébmeros.

El enfoque (¢ limita las
aplicaciones a 10-15 bar de
presion.

La combinacion de UNIFAC con EOS-cubicas elimina la
limitacion del enfoque y~¢ , dando lugar a los modelos EOS-
G,

El rango de temperatura esta
limitado entre 275y 425 K.

Larsen et al.(1987) modifican empiricamente )~ , incluyendo
parametros dependientes de la temperatura en . El nuevo
modelo se denomina UNIFAC Modificada y tiene su propia
tabla de pardmetros.

No son incluidos
incondensables.

gases

Dahl et al. (1991) adicionaron 13 nuevos grupos a la tabla de
UNIFAC Modificada para sistemas que involucran gases
incondensables. Holderbaum y Gmehling (1991), Spiliotis et
al.(1994) y posteriormente Gmehling et al.(1997), ampliaron la
tabla de parametros de UNIFAC Original incluyendo los
grupos CO,, CH,4, C,Hg, CsHg y Ny, entre otros.

No son incluidos polimeros.

Oishi y Prausnitz (1978) modifican la contribucion
combinatorial del coeficiente de actividad para tener en cuenta
las diferencias de volumen libre entre las moléculas de
polimero y las del solvente. La contribucién de volumen libre
se obtiene de la expresion de Flory, en tanto que y° vy y° se
calculan como en UNIFAC original. EI modelo se conoce
como UNIFAC-FV.

No puede predecir LLE y VLE
con los mismos parametros.

cuenta
especificas

No tiene
interacciones
(asociacién)

en

Mengarelli y col.(1999) introducen un concepto de grupo
asociativo que permite describir ELV y ELL en sistemas con
asociacion y mejora las predicciones del coeficiente de
actividad a dilucion infinita.
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Merece especial atencion el dltimo punto de la Tabla 3.3, relacionado con una deficiencia
fundamental del modelo. Pardmetros de UNIFAC basados en datos de VLE no pueden ser
aplicados a la predicciéon del LLE. Magnussen et al. (1981) han desarrollado una tabla de
pardmetros basada en datos de equilibrio liquid-liquido para predecir este equilibrio a 25°C.
Como vimos en las secciones anteriores de este mismo capitulo, muchos sistemas exhiben
zonas de VLE y LLE, dependiendo de la region analizada en el plano P-T. ElI modelo
UNIFAC presenta una discontinuidad entre VLE y LLE, de modo que no permite predecir
uno u otro equilibrio con s6lo modificar las condiciones de presion, temperatura y/o
composicion. En lugar de esto, cuando se presume LLE en determinadas condiciones, se
requiere cambiar los parametros asociados a los grupos presentes en el sistema, para "buscar"
tal equilibrio, lo que por supuesto, limita la capacidad predictiva del modelo. Adicionalmente,
la aplicacién del modelo UNIFAC-LLE no puede extenderse a temperaturas por debajo de

10°C o superiores a 40°C.

Huron y Vidal (1979) demostraron las relaciones entre reglas de mezclado en EOS y modelos
de energia libre de exceso.

La termodindmica clasica establece la correspondencia entre GF y los coeficientes de

fugacidad ¢ y ¢; de la mezcla y del componente puro, respectivamente: G* = Z X, In(@/¢,)

donde x; es la fraccion molar del componente i en la mezcla.

Cuando se fija la funcionalidad de una EOS para evaluar los coeficientes de fugacidad, queda
simultaneamente definida la expresion para G, la que en el limite de presién infinita puede
ser igualada a expresiones de GF derivadas de modelos de coeficientes de actividad,

generando de esta forma nuevas reglas de mezclado.

La regla de mezclado para a:

a _ ~E g,
B_G“/AHVJrZXiH (14)

fue derivada por Huron y Vidal tomando el limite a presién infinita de GF en el modelo de
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RK. Ayy es una constante caracteristica de la EOS utilizada igual a -0.693 para Redlich-

Kwong Yy -0.623 para Peng Robinson.

El paréametro de energia atractivo es obtenido igualando GF, con la expresién basada en
composicion local NRTL (Renon y Prausnitz, 1968) y asumiendo una regla de mezclado

lineal para el covolumen:

b= xpb, (15)

Mollerup (1986) sugirié combinar la EOS y G a presion cero, lo que permite aplicar los
pardmetros existentes basados en VLE a baja presion. Los procedimientos de Michelsen
(1990) siguen dicha sugerencia conduciendo a reglas de mezclado independientes de la

densidad para el parametro a.

De esta manera surgen tres de los modelos EOS/GF mas utilizados. En la Tabla 3.4 se indican

sus caracteristicas particulares, las que seran analizadas a continuacion.

Como dijimos anteriormente, las reglas de mezclado de Michelsen son independientes de la
densidad, y como consecuencia, ninguno de los modelos mencionados cumple con los
requisitos tedricos de la mecanica estadistica que impone una dependencia cuadratica de las

fracciones molares en el limite de presion cero, para el segundo coeficiente del virial.

Tabla 3.4 Modelos EOS/GE

MHV2 PSRK LCVM
Reglas de Michelsen de 2° Michelsen de 1° Combinacidn lineal de
Mezclado orden (MHV?2) orden (MHV1) | Vidal y Michelsen (MHV1)
EOS SRK SRK t-mPR?
Modelo de G | UNIFAC Modificada | UNIFAC Original UNIFAC Original

% Ecuacion de Peng Robinson modificada y trasladada (Magoulas y Tassios, 1990)
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3.6.2 MHV2: Modified Huron-Vidal 2™ Order model
(Dahl et al., 1991)

El modelo MHV2 es una ecuacion de estado a contribucién grupal basada en el regla de
mezclado propuesta por Michelsen (1990) que combina la ecuacion de estado de Soave
Redlich y Kwong (SRK) con el modelo de UNIFAC Modificada (Larsen et al., 1987) para la
energia de exceso de Gibbs.

Huron y Vidal (1979) introdujeron reglas de mezclado basadas en modelos de GF en las
ecuaciones de estado, combinando ambos modelos a presion infinita. Este procedimiento

conduce a la regla de mezclado dada por la ecuacion (11), la que puede escribirse en forma

mas conveniente definiendo el parametro adimensional a = % RT:

E
a.ix = L Gm"'zxiai
A, RT 4

(16)

Michelsen (1990) repitié el procedimiento de Huron y Vidal, pero usando una referencia a

presion cero, lo que resulta en la regla de mezclado implicita para el pardmetro atractivo o

(0 a):
q(a)——+l xq(a)+len%E (17)
donde la funcién q(ar) esta dada por:
qa) = -1~ In(u 1) —alnEPuilE (18)

con:

u=(/b)., :%(a -1--Ja? -6a +1) (19)

La ecuacién (19) es valida sélo para valores de a >3+2-/2; sin embargo, Michelsen

encontrd que una aproximacion para q(a) en el rango 10<a<13 es adecuada.
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La mas simple es la aproximacion lineal: q(a) Cq, +g,a , la que reemplazada en la ecuacion

(17) resulta en la regla de mezclado explicita para a:

ay = + Z X, In%% (20)

con (; = -0.593. Esta regla de mezclado fue llamada por Michelsen como regla de mezclado
de Huron y Vidal de 1° orden modificada (MHV1).

Con el objetivo de lograr una mejor aproximacion, una funcién cuadratica puede elegirse para

g(a): q(a) Oq, +q,a +0,a°, resultando en una nueva regla de mezclado implicita para a:

la regla de mezclado de Huron y Vidal de 2° orden modificada (MHV2):

qﬂa Zxa H+q2H1 Zxa H-+ixln%% (21)

donde los valores de las constantes son: ¢, =-0.47832 y g, =-0.00469.

La ecuacién de estado MHV2 utiliza la expresion (17) con GF obtenida con pardmetros

grupales de UNIFAC Modificada. Se asume la regla de mezclado lineal para el covolumen:

b= Z x;b., ylos valores de a; y b; son obtenidos de la ecuacion de SRK:

b, =0.08664(RT, /P.), & =0.4286(R°T/P,)[f (T, )" 22)

La funcion f(Tg;) presente en el pardmetro a; es calculada de la expresion de Mathias y
Copeman (1983) indicada en la Tabla 3.1b. Los valores de las constantes de esta ecuacion
(C1, C2y C3) para 50 componentes, pueden encontrarse en Dahl et al.(1991).

Se debe tener cuidado cuando se utilizan estas constantes, ya que las mismas son EOS-
dependientes, de modo que no seran las mismas cuando se las utilice en la ecuacion PSRK,
basada en SRK-EOS, o en el modelo LCVM, basada en PR-EOS.
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Dahl y colaboradores (1991) comparan la MHV2 con el modelo GC-EOS descripto
posteriormente, aplicadas a sistemas que involucran alcoholes y agua. Los resultados
reportados indican que las predicciones del equilibrio liquido-vapor de sistemas ternarios son
mejores cuando la MHV?2 es usada. Sin embargo, para esta clase de sistemas que contienen
compuestos que asocian formando enlaces tipo puente hidrégeno, Gros y col. (1997)
modificaron la ecuacién de estado adicionando un término asociativo a la energia de
Helmholtz. De esta forma, la eficacia de la GC-EOS es muy superior a la de la MHV?2,

cuando esta clase de sistemas es examinada.

3.6.3 PSRK: Predictive Soave-Redlich-Kwong model
(Holderbaum y Gmehling, 1991)

Como se resume en la Tabla 3.4, la ecuacién de estado a contribucién grupal PSRK esta
basada en la SRK-EOS (con la modificacién de Mathias y Copeman) y hace uso del método
de UNIFAC Original para calcular los parametros de la mezcla, con la regla de mezclado de
Huron y Vidal de 1° orden modificada (MHV1). Sin embargo, la PSRK utiliza g; = -0.64663
en la ecuacion (20), en lugar del valor sugerido por Michelsen (g; = -0.593), lo que conduce a
mejores resultados a alta presion. La modificacion de la constante g; usada en la regla de
mezclado de la PSRK resulta de asumir como estado de referencia el de la mezcla liquida a
presion atmosférica, de modo que g; es calculado basicamente usando volimenes quasi-

liquidos de muchas sustancias.

Holderbaum y Gmehling comparan las desviaciones standard en presiones de vapor y
composicién de la fase vapor, obtenidas utilizando la regla de mezclado MHV1 con ambos
valores de g; y con la aproximacion cuadratica MHV2. Los resultados de algunos pocos
binarios analizados son similares para la PSRK y la MHV2, pero mejoran respecto de la
MHV1 con @, dado por Michelsen, sobre todo para el equilibrio de los sistemas
metanol/benceno y metanol/naftaleno, para los que se reportan parametros revisados de la
tabla de UNIFAC.

A altas presiones, la PSRK predice el equilibrio liquido-vapor con mayor exactitud que la
MHV2; sin embargo, la calidad de sus predicciones se deteriora cuando los componentes de

la mezcla difieren en tamafios moleculares.
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Los sistemas asimétricos son comudnmente encontrados en procesado con fluidos
supercriticos, donde los solutos son de mayor tamafio que el solvente, generalmente CO; o
una parafina de bajo peso molecular, razon por la cual las ecuaciones de estado son
modificadas, muchas veces empiricamente, para lograr una mejor representacion del
equilibrio de estos complejos sistemas. Tal es el caso del trabajo de Li y colaboradores
(1998), los que han sugerido modificar los parametros de grupo puro (Rx y Qk) de UNIFAC
para los subgrupos CH3z, CH,, CH y C, a efectos de mejorar las predicciones de VLE para

sistemas asimétricos.

3.6.4 LCVM: Linear Combination of Vidal-Michelsen mixing rules
(Boukouvalas et al., 1994)

El modelo consiste en una nueva regla de mezclado para el parametro del término atractivo de
las EOS-cubica, combinado con la ecuacion de Peng Robinson modificada y trasladada t-
mPR EOS (Magoulas y Tassios, 1990) y UNIFAC Original. Para el pardmetro b la regla de

mezclado es lineal.

Para mayor claridad, la regla de mezclado de Huron y Vidal dada en (12), ha sido escrita

nuevamente en la linea siguiente:

1 Gt

a = 2 4 X.d. 23
W = AL RT Z 1ef (23)

La constante Apy es dependiente de la EOS utilizada, siendo Any = -0.623 para la PR-EOS.

Similarmente, la ecuacion sugerida por Michelsen (1990) para la regla de mezclado MHV1

discutida en la Seccion 3.6.2 , dada por la ecuacion (20), es re-escrita abajo:

ay :i%+2xiln%%2xiai (24)
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con Ay = (1 =-0.53 para PR-EOS.

Las ecuaciones anteriores son similares (excepto por el término tipo Flory de la regla de
Michelsen), y pueden aplicarse en cualquier rango de presién, independientemente de que las
reglas de mezclado hayan sido derivadas a presion infinita o cero, respectivamente.

Del andlisis de datos de presiones de vapor de sistemas etano/alcanos, Boukouvalas y col.
(1994) observaron que para compuestos de tamafio similar la regla de mezclado MHV1 de
Michelsen da mejores resultados que los obtenidos usando la regla de mezclado de Vidal. Sin
embargo, cuando las diferencias de tamafio aumentan (por ejemplo para el sistema etano/n-
decano), ambas reglas de mezclado fallan, sugiriendo un inadecuado término combinatorial
para ambos modelos (el término residual es cero para mezclas alcano/alcano) . Debido a que
la regla de mezclado de primer orden de Michelsen (MHV1) conduce a una sobre-prediccion
de presiones de vapor, mientras que la regla de Vidal resulta en una sub-prediccién, la nueva
regla de mezclado LCVM propone una combinacion lineal de las reglas de mezclado de Vidal

y Michelsen (MHV1), la que se expresa como:

G:EA)‘ +1A_/\EET +1';)‘2xi In%&%zxiai (25)

donde A es una variable empirica obtenida de modo de reproducir datos de sistemas binarios a

alta y baja presion. Se asume A=0.36 cuando UNIFAC Original es utilizada, y Anv = -0.623
y Aw =-0.52 (en lugar de —0.53 propuesto por Michelsen).

Discusioén

El grupo de trabajo de Tassios ha comparado el modelo LCVM con los modelos MHV2 y
PSRK, en distintos sistemas: gas/alcano y sistemas polares, a alta y baja presion
(Boukouvalas et al., 1994; Voutsas et al., 1995), correlacion y prediccion de solubilidades de
hidrocarburos aromaticos solidos y liquidos en CO, supercritico (Spiliotis et al., 1994b), y

sistemas gas condensado- aceites sintéticos (Spiliotis et al., 1994a).
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Los resultados de VLE reportados indican que cuando la ecuacion LCVM es comparada con
la MHV2 y la PSRK, la concordancia con datos experimentales para sistemas que no difieren
en tamafo son similares para los tres modelos; sin embargo, cuando las diferencias se
incrementan, la LCVM supera marcadamente a los dos restantes. En cuanto a las predicciones
de solubilidad de aromaticos solidos y liquidos en CO, supercritico, los errores reportados son
del orden de 25 a 50%, e incluso mayores en algunas ocasiones, ain cuando los parametros de
interaccion entre grupos aromaticos y CO, fueron ajustados utilizando una dependencia lineal
con la temperatura (a diferencia de UNIFAC Original presente en la derivacion del modelo
LCVM). Spiliotis y colaboradores sugieren que tales diferencias pueden ser debidas a
incertidumbres en los datos experimentales, sumado a la sensibilidad del modelo a los
distintos conjuntos de parametros criticos estimados por diferentes métodos, y a la escasez de
datos experimentales de presiones de vapor de compuestos pesados. Para la aplicacion del
modelo LCVM a sistemas gas/aceites sintéticos, nuevamente los autores correlacionan datos
experimentales para ajustar 16 pares de parametros incluyendo las interacciones entre los
gases CO,, CH,4, CoHg ¥ N2 y de éstos con grupos aromaticos , esta vez con una dependencia
exponencial de la temperatura. Los autores aplican estos pardmetros en adicion a los
obtenidos de UNIFAC Original, los que son independientes de la temperatura. Esta
incompatibilidad limita el alcance del modelo cuando este se asocia a la tabla de pardmetros
disponible. Los defensores de UNIFAC argumentan que éste debe ser el modelo de GF
utilizado, de modo de utilizar la tabla de pardmetros existente, la que por otro lado se
extenderia dia a dia con el aporte conjunto de muchos investigadores. Sin embargo, resulta
sugestiva, o por lo menos confusa, la coexistencia de una tabla de pardametros de UNIFAC
Original, otra de UNIFAC Modificada y otros conjuntos de pardmetros como los discutidos
que difieren de los anteriores por utilizar distintas dependencias de la temperatura. Como
ejemplo ilustrativo de lo anterior, los pardmetros de interaccion entre CO, y el grupo ACH
reportados por Spiliotis et al. (1994a) difieren de los publicados por Spiliotis et al. (1994b),
ambos para el modelo LCVM vy aquellos reportados entre CO, y CH, por Spiliotis et al.
(1994a) no coinciden con los publicados por Holderbaum y Gmehling (1991) para la PSRK
(que también se basa en UNIFAC Original).

En resumen, debido a que los modelos PSRK y LCVM incorporan parametros ajustables

adicionales (para los mismos pares de grupos), con diferentes funcionalidades para la
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dependencia con T, en distintos sistemas, podria decirse que existe una tabla de parametros “a
medida” para cada sistema analizado, lo que por supuesto limita la capacidad predictiva de los
modelos basados en UNIFAC.

Por otro lado, la LCVM incorpora un nuevo parametro ajustable (A), por lo que no resulta
sorprendente que los resultados sean mejorados respecto de los obtenidos previamente con los
modelos PSRK y MHV2.

3.6.5 GC-EQOS: Group Contribution Equation of State
(Skjold-Jergensen, 1984, 1988)

Concebido originalmente para computar equilibrio de fases en un amplio rango de
temperaturas y presiones, el modelo a contribucion grupal GC-EOS combina una ecuacion de
estado tipo VDW con reglas de mezclado basadas en una expresion similar a NRTL para la

energia de exceso de Helmholtz (AF).

Diferenciando la energia residual de Helmholtz a temperatura, volumen y composicién
especificadas (A% v.), respecto de la densidad o la composicion, es posible obtener todas las

variables de interés para el equilibrio de fases.

La energia residual de Helmholtz cuantifica el alejamiento del comportamiento ideal,
resultante del tamafio finito de las moléculas y de las fuerzas de interaccion entre las mismas,
de modo que puede evaluarse como la suma de dos términos, uno repulsivo o de volumen

libre AR, y otro atractivo ARy

En lo que sigue, nos limitaremos a resaltar los puntos fundamentales inherentes al modelo,
con vistas a su aplicacion a mezclas, basandonos en la ecuaciones condensadas en la Tabla
3.5. A continuacion de la misma, se indica la nomenclatura utilizada. Para una derivacion
rigurosa de estas ecuaciones, el lector debe referirse a los trabajos de Skjold- Jargensen (1984,
1988), donde también pueden encontrarse las expresiones del coeficiente de compresibilidad,
2° coeficiente del virial y coeficiente de fugacidad, derivados de la energia residual de
Helmholtz. Cabe destacar que la dependencia con la composicién del 2° coeficiente del virial

esta de acuerdo con la requerida por la mecanica estadistica.
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Tabla 3.5 Modelo Termodindmico GC-EQOS

(AR /RT),, , =(A%/RT),, +(AR/RT), Q)

(AR/RT), =344, 1A =1 + (A2 IAE)Y2 =Y —InY) +nInY | (2)

A=Y ndj 3)
J
Y =(1-mAl6V)™ (4)
d, =(0.08943RT,/P,)""? ()
d =1.065655d_(1—0.12exp(-2T, /3T)) (6)
NC NG NG _
z n, Zv;qj Zek(gqurkj IRTV)
(A% /RT), =—@i) = T % ()
Zeirlj
NC .
6,=(q,/D)3 nv, ®)
NC NG i
q:Zniszqj )
1 J
T; =exp(a;Ag;q/RTV) (10)
Ag; =9, —0; (11)
g5 =K (9:9;)"", (ki =k;) (12)
9; =0+ g,(T/T, =D +gjIn(T/T)] (13)
k; =k;[1+k; In(T/T,)] (14)
T, =05(T +T;) (15)

Nomenclatura utilizada en Tabla 3.5:

n: nimero total de moles,
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n;: numero de moles del componente i,

NC: nimero de componentes,

NG: nimero de grupos,

d;: diametro de esfera dura por mol de especie j,

d. : didametro de esfera dura en condiciones criticas (T, y P),
z: nimero de coordinacion ( se asume igual a 10),

g;: nimero de segmentos de superficie asignados al grupo j,
d : nimero total de segmentos de superficie,

v,-i: namero de grupos tipo j en la molécula i,

8: fraccion de superficie del grupo j,

gj;: energia atractiva entre segmentos iguales,

gij: energia atractiva entre segmentos distintos,

kij: parametro de interaccion binario,

ajj: parametro de no-aleatoriedad,

V: volumen total de la mezcla,

T: temperatura de la mezcla,

T.: temperatura critica del componente puro,

P.: presion critica del componente puro,

*

T; : temperatura de referencia arbitraria (fija) para el grupo j,

La contribucion de volumen libre a la energia residual de Helmholtz fue obtenida a partir de
la expresion de Mansoori y Leland (1972) que resulta de la extension a mezclas de la
ecuacion de Carnahan-Starling (CS) para esferas duras. La ecuacion (2), utilizada en
combinacién con las ecuaciones (3) a (6) para evaluar A%, de mezclas, no contiene ninguna
constante binaria, lo que permite su aplicacion directa en modelos a contribucion grupal,
evitando la necesidad de re-escribirla en términos de grupos. Los Unicos pardmetros
requeridos son los diametros moleculares d; de cada componente. Generalmente, el diametro

de esfera dura se calcula en las condiciones del punto critico, por medio de la ecuacion (5).

Esta ecuacion ha sido obtenida con el procedimiento habitual para derivar los pardmetros
caracteristicos de una ecuacién de estado en condiciones criticas, aplicando en este caso, la

ecuacion de CSVDW de un componente puro en el punto critico, y considerando que el
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mismo es un punto de inflexion. La ecuacion (5) es estrictamente correcta en el caso de
completa aleatoriedad (a;;=0) o para componentes que poseen solo un grupo (por ejemplo:
todos los gases). Cuando estas condiciones no se cumplen, o cuando los valores de T,y P. no
son seguros, el diametro d. se calcula de un punto de presion de vapor arbitrario del
componente considerado, a partir de la ecuacion (6), obtenida de correlacionar datos de
presiones de vapor de componentes puros utilizando la ecuacion de CS-SRK (término

repulsivo de CS + término atractivo de SRK).

El término atractivo de la energia residual de Helmholtz, es una versién grupal de una
expresion tipo NRTL dependiente de la densidad. La formulacion grupal de Ay (7), requiere
que los pardmetros sean definidos sobre una base de segmentos, de modo que sea posible
especificar con el mismo pardmetro de energia atractiva a una serie de moléculas que
contengan segmentos similares. De esta forma, se considera que las interacciones tienen lugar

a traves de las superficies de estos segmentos.

3.6.5.1 Parametrizacion

El parametro molecular d. (5) es elegido de modo de satisfacer el punto critico o
alternativamente el punto de ebullicién normal o cualquier otro punto de la curva de tension
de vapor del componente puro, a una temperatura dada. Adn pequefios errores en los valores
estimados de d. pueden causar grandes desviaciones en las presiones de vapor, de modo que

es conveniente estimarlo a partir de datos seguros

Los parametros ajustables del modelo GC-EOS son los parametros de grupo puro: gi, 9*j;, 9'ji,
g"j;, y los parametros de interaccion binaria k*jj, k'j, aijy aji. El numero de segmentos de area
asignados a un grupo especifico, g, es calculado como en UNIFAC en base a las areas de
Bondi y los parametros energéticos g*j;, g, 9"j son ajustados a efectos de reproducir
presiones de vapor de los componentes puros. El resto de los parametros ajustables se
obtienen de datos binarios de equilibrio (VLE y/o LLE).

En muchos casos, datos de equilibrio de fases pueden ser reproducidos satisfactoriamente

considerando nulos los parametros g"j;, k' y aij. En otros, estos parametros dan flexibilidad al
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modelo, de modo que su introduccion mejora sustancialmente la calidad del ajuste. Merece
especial atencion el parametro aj;, para el cual no siempre resulta claro cuando debe
considerarse distinto de cero. La siguiente discusion puede resultar Gtil a la hora de

parametrizar.

La mayoria de las ecuaciones de estado consideran que las moléculas de una mezcla se ubican
en un arreglo completamente aleatorio (a;;=0), sin ninguna preferencia por sus vecinas. Sin
embargo, las fuerzas de interaccién entre las moléculas (o segmentos de grupos, en el caso de
modelos grupales) son generalmente disimiles, haciendo que las mismas tiendan a segregarse,
introduciendo una variacién local en la composicién. Debido a que la entropia es una medida
de la aleatoriedad, la entropia de mezclado de una mezcla completamente aleatoria es siempre
mayor que si existe alguna no-aleatoriedad. Dicho de otro modo, la entropia de exceso debida
al orden (a;%0), es siempre negativa, en contraposicion al resultado impuesto por la teoria de
soluciones regulares (s5=vF=0).

De acuerdo a la teoria de aproximacion quasi-quimica de Guggenheim (Prausnitz, 1986), la
asuncion de completa aleatoriedad llega a ser una aproximacion satisfactoria cuando la
energia intercambiada por pares de moléculas (w) es pequefia relativa a la energia térmica

(KT). La relacion w/ KT de la teoria quasi-quimica es equivalente al termino Ag;;q/RTV que

multiplica al parametro no-aleatorio en la ecuacion (10) de la Tabla 3.5, excepto porque en la
GC-EOS este término tiene una dependencia directa con la densidad. Cuando la mezcla es
completamente aleatoria a;;=0 [0 T;=1; sin embargo, t;; puede tender a la unidad para mezclas

no-aleatorias cuando el factor Ag;g/RTV tiende a cero. Esto significa que para una mezcla

dada, la aleatoriedad se incrementa cuando la temperatura aumenta -a presion constante- o
cuando disminuye la presion -a temperatura constante-, o bien para temperatura y presion
fijas, la aleatoriedad se incrementa cuando el intercambio energético entre moléculas

disminuye.

Otra de las conclusiones que se derivan de la teoria quasi-quimica relaciona el parametro de
no-aleatoriedad con la descripcion del equilibrio de sistemas parcialmente miscibles. Si se
analiza la funcion de exceso de Gibbs como funcion de la composicion de una mezcla binaria

para distintos valores de la relacion w/KT, se desprende que cuando las mezclas son
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totalmente miscibles, la correccién por no-aleatoriedad es pequefia, pero las desviaciones
respecto de una mezcla aleatoria llegan a ser significativas cuando w/KT es suficientemente
grande como para inducir miscibilidad limitada. Para ampliar este concepto, recordemos el
significado de la temperatura critica superior de solucion (UCST), introducida en la Seccion
2.1. La UCST es la maxima temperatura para la que existe miscibilidad limitada, es decir, a
T>UCST hay una Unica fase liquida estable (completa miscibilidad), en tanto que a T<UCST
hay dos fases liquidas estables. Basado en la teoria quasi-quimica, es posible determinar la
UCST, la que difiere de aquella calculada considerando completa aleatoriedad, lo suficiente
como para predecir separacion de fases que no son determinados con el enfoque aleatorio. Si
bien la teoria quasi-quimica contiene algunas caracteristicas incorrectas, sus resultados son
mejores que los del enfoque aleatorio, por lo que resulta claro que el efecto de orden (no-
aleatoriedad) debe ser tenido particularmente en cuenta en el calculo de solubilidades mutuas
de pares de liquidos que presenten miscibilidad limitada.

3.6.5.2 Tabla de parametros

La tabla de parametros original fue obtenida con informacion experimental de distinto tipo,
basicamente presiones de vapor de componentes puros, VLE a baja y alta presion, constantes
de Henry y volimenes de exceso. Posteriormente fue revisada y extendida por Brignole et al.
(1985), Skjold-Jergensen (1988), Inomata et al. (1990), Pusch y Schmelzer (1993),
Bamberger et al. (1994), Schmelzer et al. (1991), Gros (1997), Bottini et al. (1999), Espinosa
et al. (2000d) y Ferreira et al.(2000). El status actual de la matriz de pardametros de la GC-

EOS se muestra en la Figura 3.1.

La tabla de parametros de Skjold-Jgrgensen (1988) es incluida en el Apéndice A (Tabla Al)
junto con las revisiones y extensiones de aplicacion directa en esta Tesis, como son las
realizadas por Pusch y Schmelzer (1993) para incluir grupos olefinicos (Tabla A2),
parametros revisados por Bamberger et al. (1994) para CO, y grupos aromaticos (Tabla A3),
y revision y extension de la matriz de parametros con nuevos grupos asociados a productos

naturales, obtenidos en esta Tesis (Tabla A4).
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Figura 3.1. Status actual de la matriz de parametros de la GC-EOS
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Los simbolos llenos corresponden a nuevos parametros y los vacios a parametros revisados.
Las celdas vacias corresponden a parametros no ajustados.
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3.6.5.3 Rango de Aplicabilidad

ElI modelo puede ser aplicado, en principio, en un amplio rango de temperatura
(100<T(K)<700) y presion (2kPa<P<30MPa). Los trabajos de Skjold-Jergensen y los de
otros autores tales como los referidos en el punto anterior, han demostrado la aplicabilidad de
la GC-EOS a la prediccion de puntos criticos de componentes puros, equilibrio liquido-
liquido, equilibrio liquido-vapor, equilibrio liquido-fluido supercritico, constantes de Henry,

etc., de sistemas multicomponentes y compuestos polares y no polares.

Discusion
La discusion que sigue apunta a justificar la eleccion de la ecuacion de estado GC-EQOS para

modelar procesos supercriticos aplicados a la industria de productos naturales y derivados.

Los aceites naturales son mezclas complejas de triglicéridos con cadenas de acidos grasos de
diferente longitud y grado de insaturacion. Sin embargo, su estructura molecular puede
ser caracterizada por unos pocos grupos funcionales. Esta caracteristica soporta la
seleccion de un procedimiento a contribucion grupal para la correlacion y prediccion de
equilibrio de fases de mezclas que contienen aceites naturales y derivados.

Adicionalmente, este tipo de mezclas suele presentar en la zona de interés, cercana al punto
critico, diagramas de fase Tipo Il a V (ver Figura 2.4), de modo que con sélo variar las
condiciones de temperatura y/o presion, es posible operar en zonas de equilibrio liquido-vapor
o liquido-liquido, con grandes diferencias en comportamientos de solubilidad. Este punto es
esencial en la eleccion del modelo termodinamico con vistas a la determinacion de

condiciones operativas optimas.

Se ha comprobado (de la Fuente, 1994; de la Fuente et al., 1997) la incapacidad de las EOS-
cubicas para predecir la miscibilidad liquida parcial observada experimentalmente en mezclas
binarias de aceites y triglicéridos puros con alcanos de bajo peso molecular. Cuando la SRK-
EOS fue utilizada para correlacionar datos de equilibrio, una buena representacion de VLE y
LLE pudo so6lo ser obtenido cuando se utiliz6 una regla de mezclado cuadratica con un
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parametro de interaccion binaria para el covolumen. Aun asi, no fue posible correlacionar

VLE y LLE con los mismos parametros.

La mayor ventaja de la GC-EOS frente a las
EOS-clbicas y a los modelos EOS/GF a
analizados es su capacidad de predecir VLE, .

104

LLE y VLLE observados en mezclas

o]
1

triglicéridos + solventes cuasi-criticos, usando

T
un Unico conjunto de parametros. =

S 64
La Figura 3.2 compara predicciones de la GC-  §

o
EOS con resultados experimentales de VLE y 4

LLE de la mezcla propano + hexacontano
(Peters et al., 1993). El valor experimental del

punto critico final superior (UCEP) reportado

0 —
0.0 0.2 0.4 0.6 08 1.0

por Peters y colaboradores es 369.95 K, lo que fracci6n en peso de propano
significa que a temperaturas inferiores Figura3.2 Prediccion del equilibrio de fases de la
mezcla CO, + hexacontano con el modelo GC-EOS.
Datos experimentales (Peters et al., 1993): ® VVLE;
O LLE.

tendremos inmiscibilidad liquido-liquido (y
liquido-vapor a menor presién) y por encima de
la misma encontraremos VLE en todo el rango de presiones. Como puede verse en la figura,
la GC-EOS predice LLE a 368 K (con un "domo" caracteristico en la isoterma), en tanto que a

397 K la isoterma presenta la forma tipica de VLE para estos sistemas.

Finalmente, la GC-EOS provee un método versatil para el calculo de equilibrio de fases de
sistemas multicomponentes. EI método no requiere ninguna informacion binaria, sélo la
composicién grupal de los componentes considerados y propiedades para estimar el didmetro
critico de esfera dura de las moléculas (temperatura y presion critica, o alternativamente un
dato de presion de vapor). Estas propiedades son generalmente accesibles para la mayoria de
los componentes considerados, excepto para compuestos de alto peso molecular, como son
precisamente los triglicéridos puros y aceites. Sin embargo, veremos en el proximo capitulo
que esta limitacion es superada estimando el valor de d. de datos de coeficientes de actividad
a dilucidn infinita de hexano en compuestos de alto peso molecular (Bottini et al., 1999; Foco
etal., 1999).
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4-1 Extension de la GC-EOS al modelado de aceites

4.1 Introduccion

El procesamiento industrial de productos naturales y derivados a partir de fluidos cuasicriticos
ha sido extensivamente reportado en la literatura; McHugh & Krukonis (1986), King & Bott
(1993), Rizvi (1994) y mas recientemente King & List (1996) han abarcado distintos aspectos
sobre este tema, desde la extraccion y fraccionamiento hasta consideraciones legales y
econdmicas. ElI CO; y el propano cuasicriticos han sido testeados en el procesado de una gran
variedad de aceites, algunos de ellos son particularmente estudiados por ser los de mayor
produccién a nivel mundial y alto consumo; segun Eggers (1996) el aceite de soja es el de
mayor importancia seguido por los aceites de algodon, girasol, semillas de rape y sésamo,

aceite de oliva, aceite de semillas de palma (palm kernel oil) y aceite de palma (palm oil).

Recientemente, la atencion ha sido enfocada en potenciales aplicaciones de fluidos
supercriticos al procesado de productos nutracéuticos, farmacéuticos y cosméticos como
ésteres poliinsaturados derivados de aceites de pescado, aceites esenciales, vitaminas y
antioxidantes. Los resultados experimentales reportados para estos sistemas son generalmente
datos de equilibrio de fases con didxido de carbono supercritico (en la mayoria de los casos
solubilidades en la fase liviana) y en un numero menor, resultados sobre extraccion y
fraccionamiento en condiciones de temperatura y presion muy especificas. Un analisis
exhaustivo de estos procesos requiere métodos predictivos confiables para calculos de
equilibrio de fases en mezclas multicomponentes de compuestos de alto peso molecular con
solventes de bajo peso molecular. La simulacion y optimizacion de estos procesos pueden
entonces implementarse para cubrir un amplio rango de condiciones operativas, ensayando
distintos solventes y diferentes esquemas de extraccion y fraccionamiento. Sin embargo,
existe una limitacién en los modelos termodindmicos actuales (basados principalmente en
ecuaciones de estado cubicas), para describir el complejo comportamiento de fases
caracteristico de estos sistemas altamente asimétricos. En este capitulo se explora la capacidad
de la GC-EOS para modelar equilibrio de fases de aceites y derivados con solventes

supercriticos.

Los aceites naturales son mezclas complejas compuestas principalmente por triglicéridos

(TAGs) saturados y no saturados de largas cadenas de acidos grasos, con pesos moleculares
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del orden de 850.

Desde el punto de vista estructural, los TAGs son formados por la condensacion de una

molécula de glicerol con tres moléculas de acidos grasos, de acuerdo a la siguiente reaccion:

CH,OH CH,COOR,
| R, -~COOH |

CHOH + R,-COOH &= CHCOOR, + 3H,O @)
| R;,-COOH O |

CH,OH CH,COOR,

donde los radicales R; pueden ser iguales (TAGs simples), pero en general son diferentes
(TAGs mixtos).

Los &cidos grasos individuales difieren de uno a otro en el nimero de 4&tomos de carbono de
su cadena y en el nimero y posicion de los dobles enlaces entre los atomos de carbono. Con
pocas excepciones, los acidos grasos encontrados en la naturaleza tienen un nimero par de
atomos de carbono.

Nombres sistematicos, basados en nomenclatura IUPAC, indican la longitud de cadena de los
acidos, la posicion, naturaleza y configuracién de centros no saturados, y la posicion y
naturaleza de los sustituyentes. Sin embargo, los acidos grasos de largas cadenas fueron
identificados con nombres triviales antes que se conociera su estructura quimica, haciendo
referencia a la fuente natural o a la apariencia fisica de los &cidos en cuestion. Como
ejemplos, el &cido miristico fue aislado en principio de las semillas de la planta Myristiceae y
el &cido palmitico de semillas de Palma. Muchos de estos nombres triviales estan arraigados
en el vocabulario técnico, de modo que seran utilizados a lo largo de esta Tesis en lugar del
nombre quimico dado por IUPAC. Un util sistema abreviado usa una serie de nimeros y
simbolos para indicar la estructura de las cadenas. El simbolo 18:1 indica un &cido no-
ramificado de 18 carbonos con un doble enlace. Resta sélo indicar la posicion de dicho doble
enlace. Debido a que los acidos poli-enos naturales usualmente muestran un patron comun de
insaturaciones interrumpidas por grupos metileno (CH,), la designacion de un doble enlace
también significa los restantes; de modo que, la descripcién de un acido (o del éster derivado)

se completa agregando el simbolo w seguido de un niumero que indica la posicion del primer
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doble enlace en la molécula, contando desde el metil (CH3) terminal de la cadena.

De esta forma, el acido linoleico puede ser alternativamente referido como:

CH3(CH2)4CH:CHCH2CH:CH(CH2)7COOH
COOH
P P
C18:2 w6

Acido linoleico

La composicién de aceites naturales varia no sélo por su origen animal o vegetal, sino
también dentro de cada grupo, e incluso aceites derivados de la misma fuente muestran
diferente composicién dependiendo de la variedad o lugar de origen. Sin embargo, pueden
identificarse algunas caracteristicas comunes.

El 97% de todos los acidos grasos producidos por las plantas estd conformado por los acidos
reportados en la Tabla 4.1; en tanto que aceites animales contienen mayores
porcentajes de acido palmitico (C16:0), palmitoleico (C16:1), oleico (C18:1), arachiddnico
(C20:4 u%) y los acidos eicosapentaenoico (C20:5 w3) y docosahexaenoico (C22:6 w3), mas
conocidos como EPA y DHA, presentes en los aceites de pescado, sobre los que volveremos

en un proximo capitulo.

Tabla 4.1 Acidos grasos mas comunes producidos por plantas

Acido Férmula Simbolo
Caprico CH3-(CH2)s-COOH 10:0
Laurico  CHs-(CH2)1-COOH 12:0
Miristico  CHs-(CH2)12-COOH 14:0
Palmitico  CH3-(CH2)1s~-COOH 16:0
Estedrico  CHs-(CH2)1s-COOH 18:0
Oleico CH3-(CH3)7-CH=CH-(CH);- COOH 18:1 w9

Linoleico  CH3-(CH2)a-CH=CH-CH-CH=CH-(CH2);-COOH  18:2 w6
Linolénico  CHa-(CH2-CH=CH)s-(CH2)7-COOH 18:3 w3
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4.2 Caracterizacion de Aceites Naturales

Los aceites naturales se caracterizan generalmente a través de su composicion de acidos
grasos presentes en las moléculas de triglicéridos y de &cidos grasos libres -obtenida por
analisis cromatografico- o alternativamente, por medio de valores numericos conocidos como

indice de iodo (1) y valor de saponificacion (S).

Con el objetivo de modelar estos sistemas utilizando métodos a contribucion grupal, es
necesario determinar, a partir de la informacion anterior, el nimero de grupos CH, y CH=CH
presentes en el aceite y su peso molecular promedio. Para ello, es necesario establecer la
distribucion de los &cidos grasos en las moleculas de triglicéridos, lo que equivale a conocer:
1) cual es el nimero de TAGs que pueden formarse a partir de N &cidos grasos, y 2) cual es la
probabilidad de formacion de cada uno de ellos.
El célculo de probabilidades nos permite responder ambas preguntas; la primera, a partir de la
expresion:

a=N *+3N%+2N

6

donde N es el nimero de acidos grasos diferentes presentes en el aceite, y n el niUmero de

(@)

TAGs posibles de formar con dichos acidos, sin considerar los isomeros (como cualquier otro
método a contribucién grupal, la GC-EOS no puede diferenciar isébmeros, y por lo tanto el
triglicérido AAB se considera igual a ABA y a BAA, siendo A y B dos acidos grasos
distintos). La segunda pregunta consiste en determinar la probabilidad de la existencia de cada

uno de los n triglicéridos posibles, P; (con j=1,n), sabiendo que:

inzl ;Pj:iPij @)
£

con Pjj la probabilidad de que el acido i forme parte del triglicérido j.

La ecuacion (3) puede resolverse como:

2a. X i N
} :L; siendo : § a, =3 (4)
' N?+3N+2 =
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donde x; es la composicion molar de cada acido en el aceite, y a; son coeficientes enteros que
pueden valer 0, 1, 2 0 3, indicando el nimero de acidos de tipo A que pueden unirse al nucleo
del glicerol (3 como méximo).

Asi, por ejemplo, el nimero de TAGs posibles de formar con 2 acidos diferentes Ay B (N=2)
es n=4 (AAA, BBB, AAB, BBA) y la probabilidad de que se forme cada uno de ellos es:
Paaa= 1/2 Xa; P = 1/2 Xg; Paag = 1/3 Xa + 1/6 Xg; Pags = 1/6 Xa + 1/3 Xg, de modo que el
aceite puede representarse como una mezcla de 4 triglicéridos distintos, cada uno de ellos

presentes en la proporcion dada por las probabilidades P; anteriores.

Para el caso del ejemplo, por medio de calculos sencillos es posible determinar la distribucion
de los acidos en las moléculas de triglicérido. Sin embargo, generalmente el nimero de acidos
grasos presentes en un aceite es superior a 7, de modo que la implementacion del metodo se
complica en extremo (si N=700 n =84 ysi N=10 0 n=220 TAGs posibles) y, a los efectos

practicos, el método anterior deja de ser aplicable.

Un método alternativo para caracterizar un aceite consiste en utilizar el concepto de pseudo-
molécula, proponiendo una formula quimica que lo represente y utilizando la informacion
experimental dada por la composicion de acidos grasos o por medio de valores numéricos
conocidos como indice de iodo y valor de saponificacion.

Asi, la pseudo-molécula de triglicérido puede definirse como:

CH,-COO-(CH=CH),,-(CH,),,;-CHs
#H - COO-(CH=CH),,-(CH,),,,-CH,
CH,-COO-(CH=CH),4-(CH,),,s-CHs

Q)

en donde los valores de m; y n; son calculados a efectos de reproducir el peso molecular

promedio y el grado de insaturacion del aceite, respectivamente.

Como dijimos anteriormente, para aplicar la ecuacion GC-EQOS se requiere conocer el nimero
de grupos totales CH, y CH=CH presentes en el aceite, de modo que basta con estimar su

suma my+my+ms y ni+ny+nz, que identificaremos como 3my 3n, respectivamente.
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El peso molecular promedio del aceite puede calcularse entonces de la ecuacion:

M Wace ite

= Mw; +(Bm)Mwg, +(@En)Mwe, ¢, +3Mwg,, (6)
donde Mwrc es el peso molecular del grupo triglicérido: TG@Lldefinido como:

CH,-COO-
|
CH -COO-
|
CH,-COO-

()

La ecuacion (6) es funcién del numero de grupos CH, y CH=CH presentes en el aceite, de
modo que sera resuelta en conjunto con las ecuaciones (8) y (9) dadas a continuacion.

Indice de iodo (1): Indica el nimero de gramos de iodo absorbidos en 100 gr de aceite, y por
lo tanto, suponiendo que el aceite se satura, el indice | se vincula al nimero de enlaces
CH=CH.

| =25380[(3n)/ Mw,__,;,, (8)

Valor de saponificacion (S): Se define como el nimero de miligramos de hidroxido de potasio
necesarios para saponificar 1 gramo de aceite. Su valor cuantifica el peso molecular promedio
del aceite.

S =168270/ Mw,;,. 9)

Por lo tanto, conociendo los valores experimentales de | y S para un aceite dado, las

ecuaciones (6), (8) y (9) permiten calcular Mw,_,.. v la informacion de grupos requerida para

aceit

modelar aceites con la GC-EOS.

@ No debe confundirse el grupo triglicérido (TG) definido por (7) con la estructura de una molécula de
triglicérido (TAG), definida en (5).
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Tomando como ejemplo el aceite de semillas de rape (variedad Indian-Toria), los valores
experimentales dados en Bailey (1951) son 1=102.3 y S=175, de donde los valores calculados

resultan: Mw, .. =961.54, 3n =3.876, 3m =45.912. Puesto que la GC-EOS no admite un

aceite
namero no entero de grupos, los valores de 3n y 3m deben aproximarse a nimeros enteros, 1o

que también modifica el peso molecular promedio, resultando finalmente para este aceite:

Aceite de rape

Mw =966

aceite

1% de &cidos grasos libres

grupos | N°

CH;3|3
CH, | 46
CH=CH |4
TG |1

El método anterior, si bien es muy sencillo y directo, no siempre es posible de aplicar.
Generalmente se conoce la composicion de acidos grasos en lugar de los valores 1 'y S. En
estos casos, el método de caracterizacion de grupos es diferente. Como ejemplo, la
composicion (% en peso) del mismo aceite de rape caracterizado anteriormente, es tomada de
Bailey (1951) y dada en la Tabla 4.2, en la que hemos incluido el peso molecular de cada

acido (Mw;) a partir del cudl se ha calculado su composicion molar de la expresion:

w; / M,

C

Zwi/Mi

En esta variedad, el porcentaje de acidos grasos libres puede despreciarse por ser menor al 1%

X, % = 100 (10)

Las columnas 5y 6 contienen el nimero de grupos CH, y CH=CH presentes en cada acido. Si
estas columnas son multiplicadas por la composicion molar, obtendremos un ndmero
(generalmente no entero) que representa la contribucion de cada acido al nimero de grupos
metilenos y olefinicos totales presentes en la mezcla de &cidos. La suma de dichas

contribuciones se indica como total en &cidos en las columnas 5 y 6. Por otro lado, la



Capitulo 4 4-8

estequiometria dada en la ecuacion (1) indica que el nimero de grupos CH, y CH=CH
presentes en una molécula de triglicérido es el triple que el contenido en una molécula de
acido. El resultado de este producto (dado en la tabla como total en TAGS) se ha aproximado
al nimero entero mas cercano y por lo tanto, el nimero de grupos CH, presentes en el aceite

de rape es 46 y el nimero de grupos CH=CH es 4.

C
El peso molecular de acidos puede obtenerse haciendo: Mw, . :inMiy el peso
1=

molecular promedio del aceite puede obtenerse de la ecuacion (1) haciendo un balance de
masa:

Mw =3Mw, .. +Mw

aceite acido

—3Mw,, , (11)

glicerol

Para el caso que nos ocupa, MWigcigos= 923.54y Mw___.. =961.542.

aceite

Tabla 4.2 Composicion mésica, molar y grupal de aceite de semillas de rapeEI

Acido Composicion ~ Mw;  Composicién  N°de grupos N° de grupos
(% en peso) (% molar) CH; CH=CH
C16:0 1.9 256 2.28 14 0
C18:0 3.5 284 3.79 16 0
C20:0 0.7 312 0.70 18 0
C22:0 0.7 340 0.63 20 0
C24:0 0.8 368 0.67 22 0
C16:1 1.5 254 1.82 12 1
C18:1 12.3 282 13.43 14 1
C20:1 48 310 4.77 16 1
c22:1 47.8 338 43.54 18 1
C18:2 15.8 280 17.37 12 2
C22:2 1.5 336 1.37 17 2
C18:3 8.7 278 9.63 10 3
Total en acidos 100 - 100 15.30 13
Total en TAGS - - - 45.9 146 3.9 04

b El aceite de rape es utilizado como aceite industrial debido a su alto contenido de acido ertcico, C22:1, un
compuesto altamente toxico para los seres vivos. La eliminacién de este acido da lugar a un aceite comestible
conocido como aceite de canola.
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Como pudimos comprobar, los dos métodos anteriores conducen a los mismos resultados. Por
lo tanto, cuando el porcentaje de acidos grasos libres en la mezcla es despreciable (<1%), es
conveniente hacer la caracterizacion del aceite con datos experimentales de | y S —cuando
estan disponibles-, por ser un método mas simple y directo. En caso contrario, sera necesario
hacer el calculo completo considerando que sélo un porcentaje de los acidos forma parte de la
estructura de triglicéridos.

Como ejemplo de este caso, caractericemos otra variedad del mismo aceite de rape, conocida
como Indian-Guzerat (Bailey,1951). La composicion de este aceite difiere levemente de la
variedad anterior, pero tiene 7.3 % de acidos grasos libres, lo que implica que s6lo el 93% de
los grupos metilenos y olefinicos se unen al glicerol, y por lo tanto, el peso molecular
promedio del aceite sera inferior al calculado de las expresiones (3) o (5). Aplicando la misma
técnica descripta en la Tabla 4.2, pero multiplicando el valor de m y n por 0.93, hallamos

3m=43 y 3n=4. De la ecuacién (5) obtenemos Mw =924 . Si hubiéramos despreciado el

aceite

7.3% de &cidos grasos libres, los resultados hubieran sido: 3m=46, 3n=4 y Mw =945,

aceite

En la Tabla 4.3 se dan las composiciones grupales de algunos de los aceites utilizados en esta
Tesis, caracterizados como se detalld anteriormente. Debido a que de cada tipo de aceite
existen distintas variedades, las que difieren levemente en composicion, los calculos se
realizaron tomando valores promedios de | y S (Bailey, 1951). Para todos los aceites de la

tabla, el contenido de &cidos grasos libres es inferior al 1%.

Tabla 4.3 Composicion grupal y peso molecular promedio de algunos aceites vegetales

Aceite de palma Aceite de girasol | Aceite de sésamo

semilla (PKO)? fruto (PO)° (semilla) (semilla)
mwaceite = 678 |\Wwaceite = 858 mwaceite = 875 mwaceite = 882
grupos | N° grupos | N° grupos | N° grupos | N°

CH; |3 CH; |3 CH;|3 CH; |3

CH, |31 CH, |42 CH,|38 CH, |40
CH=CH |1 CH=CH |2 CH=CH|5 CH=CH |4

TG |1 TG|1 TG|1 TG|1

& palm kernel oil; "Palm oil
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4.3 Parametrizacion de compuestos de alto peso molecular

Parametros de grupo puro y parametros de interaccion para muchos gases y grupos solventes
han sido reportados en la literatura (Skjold-Jgrgensen, 1984, 1988; Pusch et al., 1993;
Bamberger et al., 1994). Sin embargo, la funcion tri-éster que forma parte de las moléculas de
triglicéridos, no estaba presente. La extension de la GC-EOS al modelado de compuestos de
alto peso molecular ha requerido la revision de algunos de los pardmetros originales de la GC-
EOS (Tabla Al del Apéndice A) a efectos de lograr mejores resultados, y la extensién de la
matriz de pardmetros de modo de cubrir un rango mayor de compuestos de interés,

generalmente presentes en productos naturales.

4.3.1 Lineamientos generales

El procedimiento de parametrizacion a lo largo de esta tesis sigue los lineamientos generales
propuestos por Skjold-Jgrgensen (1984, 1988). La nomenclatura utilizada en esta seccion
corresponde a la vista en la Seccidon 3.6.5, Tabla 3.5.

Los pardmetros de la GC-EOS se resumen en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4 Pardmetros del modelo GC-EQOS

Parametro del término repulsivo: d. (didmetro critico de esfera dura)

Parametros del término atractivo: T*.q,9,9,9  (pardmetros de grupo puro)

K, K’ aij, 0 (parametros de interaccion)

La temperatura T* es asumida igual a 600 K para los grupos funcionales parafinicos y
olefinicos, y T* = T, (temperatura critica) para gases. El parametro de superficie q es obtenido
como en el modelo UNIFAC (Fredenslund et al., 1975).

El didmetro critico de esfera dura, d., es calculado de propiedades criticas (gases) o

utilizando un punto experimental de la curva de presion de vapor (solventes). Para
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compuestos de alto peso molecular, tales como alcanos pesados, triglicéridos y aceites, el
parametro molecular es estimado a partir de datos experimentales de coeficientes de actividad

a dilucion infinita, método que sera analizado en la proxima seccion.

Los parametros de energia atractiva g*, g’ and g’ son estimados de datos de presién de vapor
de compuestos puros (Reid et al., 1977). Para todos los grupos investigados en este trabajo se
encontré adecuada una dependencia lineal de g (9= 0). Los parametros de interaccion
binarios de grupos (ki and o) fueron estimados ajustando simultaneamente presiones de

vapor y datos de equilibrio de fases de mezclas binarias.

A efectos de minimizar el nUmero de pardmetros -si no hubo mejoras significativas en la

reproduccion de datos experimentales-, se adopté la siguiente politica:

- los mismos valores de parametros de interaccion son aplicados a miembros de una misma
familia de grupos funcionales, por ejemplo CH3y CH,, CH3;COO y CH,COO, AC y ACH,
etc.,

- los parametros de interaccion binaria ki; son independientes de la temperatura,

- el parametro de no-aleatoriedad ajj es simétrico.

En lo que sigue utilizaremos frecuentemente los términos correlacion y prediccion.

Cuando se trabaja con modelos a contribucién grupal, basicamente predictivos, es importante
distinguir la diferencia entre ambos conceptos. El primero se refiere al ajuste de parametros
entre grupos, utilizando para ello algdn tipo de informacion experimental y minimizando el
error con una funcion objetivo dada. El segundo, en cambio, consiste en contrastar la calidad
del modelado frente a datos experimentales que no fueron utilizados en la correlacion de
parametros. Como resulta obvio, generalmente las desviaciones del modelo en el primer caso

son inferiores a las obtenidas como resultado de predicciones.

La ecuacién (12) es la funcion objetivo elegida para la correlacién de datos con el modelo
GC-EQOS, donde los valores de los factores de peso w; son elegidos en base a la seguridad de
la informacion experimental correspondiente. Los superindices sat, ent, act y ve indican

condiciones de saturacion, equilibrio liquido-vapor, coeficientes de actividad y volimenes de
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exceso, respectivamente, representando los distintos tipos de datos experimentales que

pueden utilizarse para correlacionar parametros de grupo.

Las cuatro alternativas dadas para f'® corresponden también a distintos tipos de datos y
niveles de seguridad. Cuando los datos experimentales proveen informacion de alta precision
en la composicion de ambas fases o cuando el criterio de isofugacidad es insensible a la
composicion, se utilizan las dos primeras opciones. Las dos restantes pueden utilizarse en la
busqueda inicial de pardmetros, ya que consumen aproximadamente 10 veces menos tiempo

que las dos primeras.

Nsat Nvle Nent Nact Nve
F — W2 Z fisat + Z fivle +W22 Z fient +W§ Z fiact +W52 Z five (12)
donde:
£ = (P /Py -1’

E’vj(yl,calc / yl,exp _1)2 + (Pcalc / I:)exp _1)2

0
%Nf (yl,calc / yl,exp _1)2 + (Xl,calc /Xl,exp _1)2

n

fe = L(T.PX)erp V(TP X)eep 2
Xl,exp¢1 / yl,exp¢1 _1) +
%Nf (Xzyexp(sz(T,P,x)exp / yzyexp(pzv(T,P,X)exp _1)2
i
gxl,equsll_(-rYPYX)exp /yl,exp¢1v(TYP’X)exp _1)2
f o = (Hl,calc / Hl,exp _1)2
faCt = (yl,calc /Y1,exp _1)2 + (YZ,caIc /yz,exp _1)2

£ = (V& V) e IVE IV),, —1)

calc
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4.3.2 Evaluacion del parametro molecular del término repulsivo de la GC-EOS

El modelado termodindmico de equilibrio de fases utilizando ecuaciones de estado,
generalmente requiere informacion sobre propiedades de los compuestos puros, tales como
temperatura y presion critica, factor acéntrico, punto normal de ebullicion, etc., para ajustar

los parametros del modelo.

En el modelo GC-EQS, el diametro critico de esfera dura (d;) es calculado de propiedades
criticas o ajustando su valor de modo de reproducir un dato de presion de vapor experimental.
Sin embargo, para compuestos de alto peso molecular, tales como aceites, no es posible
disponer de esta informacion experimentalmente, debido a sus extremadamente bajas

presiones de vapor y a su frecuente inestabilidad térmica.

Siguiendo el procedimiento de Bottini et al. (1999), datos experimentales de coeficientes de
actividad a dilucién infinita y” fueron usados en esta Tesis para obtener los valores de d. de
compuestos de alto peso molecular. Para mezclas de alcanos, el término residual es nulo, y el
coeficiente de actividad y” cuantifica s6lo efectos de tamafio. Similarmente, los aceites son
compuestos de tipo parafinico (méas del 80% de su estructura quimica esta formada por grupos
parafinicos), de modo que cuando forman soluciones con alcanos infinitamente diluidos, las
interacciones energéticas resultan despreciables frente a los efectos de tamafio, de forma tal
que y” cuantifica la energia repulsiva de la mezcla.

La estimacion del parametro d. se logra minimizando la funcion objetivo dada por la
expresion (12) con wi= w,= w,= Ws= 0, a partir de datos experimentales de alcanos livianos

infinitamente diluidos en los compuestos pesados de interés.

En la Tabla 4.5 se comparan los didmetros criticos de varios compuestos, obtenidos a partir de
diferente informacion experimental. Los resultados del parametro molecular d. estimados a
partir de coeficientes de actividad a dilucion infinita son del orden de aquellos obtenidos por
otros métodos, lo que demuestra la validez del procedimiento.

Es necesario aclarar que el modelo GC-EOS es extremadamente sensible al didmetro critico

de esfera dura, y como veremos mas adelante, mucho mas ain cuando se trata de predecir
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equilibrio liquido-liquido. Por otro lado, en muchos casos los resultados mejoran
notoriamente cuando se utiliza un d. obtenido de datos de parametros criticos o de presiones

Tabla 4.5 Valores de d. para n-alcanos, n-alqguenos y TAGs de diferentes datos
experimentales.

Componentes NC®) rvow' d. calculado a partir de:

propiedades  presiones A
criticas de vapor

n-alcanos

hexano 6 4.499 5.027 4.991%

heptano 7 5.174 5.275 5.273%

hexadecano 16 11.244 7.271 7.254% 7.041°

octadecano 18 12.593 7.597 7.608° 7.423°

eicosano 20 13.941 7.907 7.946% 7.688¢

octacosano 28 19.337 8.991 9.147° 8.852°

n-alquenos

1-hexene 6 4.268 4914 4.789%

1-hexadeceno 16 11.012 7.443 7.146% 6.972°

1-octadeceno 18 12.360 7.852 7.514% 7.333°

TAGs saturados

triacetin 9 19.644 6.096 5.617° 5.969"

tricaprilin 27 31.783 8.742°

trimiristin 45 35.830 10.505° 11.283° 11.015°9

tripalmitin 51 39.876 10.888° 11.649" 11.440"

triestearfn 57 39.1799 10.963° 12.677° 11.983!

TAGS no-saturados

triolefn 57 39.180 11.839'

trilinolein 57 38.484 11.640°

® ndmero de atomos de carbono; ) volumen de van der Waals calculado como en UNIFAC.

& p' en el punto normal de ebullicion (Daubert & Danner, 1989); b pvar = on gl punto de ebullicion a 0.05
mmHg (Perry et al., 1949); ¢ Calculados de métodos a contribucién grupal; d Kniaz, 1991; ° Alessi et al., 1982;
" Din et al., 1995; 9 Wesdorp, 1990; " Foco et al., 1996; ' Foco et al., 1999.

de vapor particulares, o bien tomando el d. como un pardmetro de ajuste mas, en lugar del
estimado de y”. Sin embargo, en este trabajo buscamos contar con un modelo predictivo, con

el objetivo de describir el equilibrio de fases de sistemas reales asociados a la separacion
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supercritica de productos naturales. Con esto en mente, resulta de primordial importancia
garantizar un método de estimaciéon del diametro critico obtenido a partir de una técnica
experimental sencilla y aplicable a la mayoria de los compuestos de interés. Esta es la

filosofia que se sigue a lo largo de todo el trabajo.

Los valores de d. estimados de y” para n-alcanos y triglicéridos saturados fueron
correlacionados con el volumen de van der Waals correspondiente (Fredenslund et al., 1975),
el que se encuentra tabulado en la tabla (rypw). Si se utiliza una escala logaritmica para
representar los datos experimentales, la correlacion responde a una funcion lineal (Figura 4.1).
Cuando se incluyen los didmetros criticos de alquenos y triglicéridos no saturados (triolein y
trilinolein), todos ellos caen aproximadamente sobre la linea recta, probablemente porque el
efecto de los grupos olefinicos sobre el didmetro critico queda oculto por la desproporcion de
grupos parafinicos (si el nimero de insaturaciones aumenta, el didmetro critico disminuye
respecto de un compuesto con igual nimero de carbonos).

Por el contrario, el valor correspondiente al diametro critico del triacetin (AAA en la figura),
el triglicérido de cadena mas corta (un grupo CHs unido a cada rama del grupo triglicérido),
no se correlaciona con el resto de los diametros, lo que no podia ser de otro modo, puesto que
sus mezclas con alcanos de bajo peso molecular tienen contribuciones energeéticas apreciables

a la no idealidad.

20

n-alcanos

TAGs saturados
TAGs no saturados
n-alquenos

3
>»D>eo

Diametro critico d, (cm /mol)

T T T — T T T T
4 5 6 7 8 9 10 20 30 40 50

Ivaw

Figura 4.1
Diametro critico de esfera dura como funcién del volumen
de van der Waals correspondiente.



Capitulo 4 4-16

4.3.3 Parametrizacion de alcanos de alto peso molecular

Con el objetivo de utilizar diéxido de carbono como solvente supercritico, nos interesa
verificar las predicciones del equilibrio de fases de sistemas que lo contengan. En particular,
la calidad de las predicciones en sistemas CO,-alcanos influira fuertemente sobre aquellas de
sistemas CO,-aceites, debido a que méas del 80% del contenido grupal de triglicéridos de alto
peso molecular, esta dado por grupos parafinicos. En sistemas CO,-alcanos, la seguridad de
las predicciones del modelo GC-EOS cuando se utilizan los pardmetros de interaccion
originales (Skjold-Jargensen, 1988) entre el grupo CO, y grupos parafinicos, decae con el
incremento en el numero de carbonos. EI mismo comportamiento fue observado en mezclas
de compuestos aromaticos con alcanos pesados.

En uno y otro caso, los pardmetros fueron modificados utilizando mayor volumen de
informacién experimental que la utilizada originalmente por Skjold-Jgrgensen, de modo de

cubrir un rango méas amplio de temperaturas y presiones.

Los parametros revisados para las interacciones CO,-alcanos y aromaticos-alcanos, son dados
en el Apéndice A (Tabla A4). La Tabla A5 contiene las referencias de los datos

experimentales utilizados para cada interaccion binaria.

Para alcanos desde C1 a C20, existe una variedad de fuentes de datos termofisicos, si bien con
ciertos desacuerdos en el caso de presiones de vapor; para alcanos con un ndmero de
carbonos mayor a 20 los datos disponibles son limitados y de cuestionable seguridad, lo que
provoca grandes variaciones en el calculo del diametro critico -para octadecano, por ejemplo,
el didmetro critico calculado de datos experimentales de presion de vapor en el punto normal
de ebullicién es 7.608 si la base de datos utilizada es Daubert & Danner (1989) y 7.401
(Tsonopoulos et al., 1987)-

En este trabajo, el didmetro critico d. para alcanos de cadena larga (N>20) fue calculado de
igual forma que para triglicéridos y aceites, como una funcién del volumen de VDW
correspondiente, utilizando la correlacion obtenida optimizando datos experimentales de

coeficientes de actividad a dilucidn infinita, discutida previamente.
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Los resultados de la GC-EOS con parametros originales y con los obtenidos en esta tesis, son
evaluados gréfica (Figuras 4.2 a 4.4) y numericamente (Tablas 4.6a y 4.6b) frente a datos
experimentales.

Los graficos muestran generalmente datos Pxy a temperatura constante, siendo P la presion y
X e y las composiciones de la fase liquida y de la fase vapor, respectivamente. En los casos en
los que s6lo se dispone de datos experimentales de una de las fases, se indica en abscisas x 0
y segun corresponda. Las Figuras 4.2 y 4.3 se refieren a mezclas binarias CO, + n-alcanos, en
tanto que la Figura 4.4 representa el equilibrio de mezclas aromaticos + n-alcanos.

Puede verse en las Figuras 4.2 como se deteriora la calidad del ajuste con el aumento en el
namero de carbonos del alcano, cuando los parametros originales son utilizados en la GC-
EOS. La desviacion es mas notoria para el binario CO, + n-decano, para el que no fue posible
cerrar la isoterma de 344 K. Por el contrario, los nuevos parametros ajustan razonablemente
los datos experimentales desde C4 a C10.

En la Figura 4.3, las mezclas corresponden a CO, con alcanos de mayor nimero de carbonos
(C20 a C32). Excepto para el sistema n-eicosano + CO,, no han sido reportados datos
experimentales de la composicion de la fase vapor.

En general, las predicciones con los parametros originales son muy buenas a presiones
menores que 50 bar, pero se desvian considerablemente a presiones mayores; en tanto, los
parametros revisados son capaces de seguir los datos experimentales en todo el rango de

presiones.

Resultados similares se obtienen cuando se analizan mezclas binarias de aromaticos y
poliaromaticos con alcanos normales. En la Figura 4.4, los nuevos parametros mantienen la
calidad original en el modelado del equilibrio de fases de alcanos livianos, mientras que con
alcanos mas pesados la calidad predictiva es mejorada significativamente. La diferencia en las
predicciones con unos y otros parametros es ain mas evidente cuando se representan datos
experimentales de coeficientes de actividad, como en el caso del sistema benceno + n-

pentadecano, mostrado en la figura.
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VLE de mezclas binarias CO,-alcanos livianos.
Los simbolos representan datos experimentales (referencias en Tabla 4.6a), las lineas discontinuas son
resultados de la GC-EOS con pardmetros originales y las continuas con parametros revisados (esta Tesis).
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En las Tablas 4.6a y 4.6b se comparan predicciones y datos experimentales para los sistemas
binarios CO, + n-alcanos y benceno + n-alcanos, respectivamente, usando parametros

originales y revisados. En la columna 2 se indica el nimero de datos experimentales totales

CO,-CooHyo CO,-CasHsp
T T T T T T T //A/ T 350 T T T T T T T T T T T T T T T
. . Datos experimentales:
Datos experimentales: !
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Figura 4.3

VLE de mezclas binarias CO,-alcanos pesados.
Las lineas discontinuas representan predicciones de la GC-EOS con pardmetros
originales y las continuas con parametros revisados (esta Tesis).
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Equilibrio de fases de mezclas binarias de aromaticos y poliaromaticos con alcanos.
Las lineas discontinuas representan resultados de la GC-EOS con parametros originales y las
continuas con parametros revisados (esta Tesis).
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Tabla 4.6 Comparacion entre datos de VLE experimentales y calculados con la GC-EQOS,
usando parametros originales y revisados para las mezclas:

a) CO,-alcanos normales

Rango de STD%®
Alcanos N®  Temperatura (K) Presion . ) Ref.
(bar) pardmetros  parametros
originales revisados
Butano 61 311, 344, 378, 411 4-82 11.6 14 a
(C4)
Pentano 53 278, 311, 344, 378 2-96 11.1 11.4 b
(C3)
Hexano 39 313, 353, 393 8-116 12.7 5.2 c
(C6)
Heptano 64 311, 353, 394 2-133 19.6 8.4 d
(C7)
Decano 90 278, 311, 344, 378, 3-188 13.2 11.1 e
(C10) 411, 444, 478, 511
Hexadecano 76 308, 313, 323, 333, 7-170 20.9 10.2 f
(C16) 343
Eicosano 106 310, 323, 348, 373 5-344 21.9 11.2 g, h,
(C20) 423,473,573 i
Docosano 71 323,348, 373,423, 10-373 21.1 10.7 h, j
(C22) 473
Tetracosano 35 373,423, 473,573 6 -311 17.2 9.8 h, k
(C24)
Octacosano 40 348, 373, 423, 473, 8 -409 15.4 8.9 h, i
(C28) 573
Dotriacontane 41 348, 373, 398, 423, 9-72 17.7 9.5 k
(C32) 473,573
Hexatriacontane 18 373,423 5-86 20.6 12.3 |
(C36)
Tetratetracosane 14 373, 423 6-71 14.0 6.1 |
(C44)

2 Olds et al., 1949; ” Besserer et al., 1973; °© Li et al., 1981; ¢ Kalra et al., 1978; ° Reamer et al., 1963; '
Charoensombut-Amon et al., 1986; ¢ Takishima et al., 1998; " Sato et al., 1998; ' Huang et al., 1988; ! Fall et
al.,1984; * Tsai et al., 1990; ' Gasem et al., 1985.

D) . .
@' Namero de datos experimentales analizados.
@) Desviacion standard en la composicion de CO, en la fase liquida. Para alcanos livianos, las desviaciones

correspondientes a la fase vapor con los dos conjuntos de pardmetros son inferiores al 1%; para eicosano y

superiores no se reportan datos experimentales de dicha fase.
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b) Benceno-alcanos normales

Rango Parametros  Parametros

Alcanos N T (K) de P originales revisados Ref.
(10° STD% STD%
bar) XBC(2) yBC(3) XBC(Z) yBC(3)

Heptano 82 313, 318, 333, 12-100 11.8 11.2 12. 11. a, b,

(Cn 353 c, d,
e

Octano 94 313, 328, 348 4-60 6.2 2.8 5.1 25  af,

(C8) g

Decano 22 313 0.4-24 12. 1.7 2.9 15 a

(C10)

Dodecano 52 298, 313, 323, 6-52 12.7 0.5 3.2 0.4 h, i

(C12) 333

Tetradecano 44 308, 323 0.2-36 16.7 0.6 4.8 0.6 j kK

(C14)

Pentadecano 30 298, 323 3-36 23.2 0.7 6.6 0.7 |

(C15)

Hexadecano 69 308,313,333, 0.4-100 16.7 0.1 6. 0.1 j,m

(C16) 353

Heptadecano 42 313,333,353  0.2-100 15.9 0.1 3.5 0.1 m

(C17)

2 Goral et al., 1994; ° Palmer et al.,1972; ¢ Brown et al., 1951; 7 Kirss et al., 1975; ¢ Treszczanowicz et al., 1973; '
Elshayal et al., 1968; ¢ Ellis, 1952; " Rubio et al., 1983; ' Messow et al.,1976a; ' Snow et al.,1986; * Rubio et al.,
1982a; ' Rubio et al., 1982b; ™ Messow et al.,1976b.

1) . . . 2 . P 3 -
@ himero de datos experimentales analizados; @ fraccién molar de benceno en la fase liquida; ®) fraccion
molar de benceno en la fase vapor

considerado. Las columnas 3 y 4 dan informacion de las isotermas utilizadas y el rango de
presiones empleado en la correlacion y prediccion de los datos experimentales. Las columnas
5 y 6 contienen los valores de desviaciones standard porcentuales, obtenidas con ambos

conjuntos de parametros de la expresion:

STD% :100D\/Z[(Xi,exp _Xi,cal)/xi,exp]zl N (13)

siendo x la fraccion molar de la fase liquida (o vapor), N el nimero de datos experimentales

utilizados y ¢ el nimero de componentes en la mezcla.
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4.3.4 Parametrizacion de triglicéridos, aceites y derivados

Con el objetivo de modelar el equilibrio de fases de productos naturales con solventes
supercriticos, fue necesario introducir nuevos grupos en la matriz de parametros de la
ecuacion de estado a contribucion grupal GC-EQOS, los que se discuten a continuacion. Todas
las figuras mostradas en esta seccion corresponden a sistemas utilizados en la correlacion de
pardmetros, los que posteriormente son aplicados para predecir VLE y LLE de mezclas de
productos naturales con fluidos supercriticos (ver Seccién 4.3.6)

Grupo triglicérido (TG)

Cuando la definicién y los parametros de un grupo monoéster son extendidos a la prediccion
de presiones de vapor de triacetin, se observa una gran desviacion respecto de los datos
experimentales. Teniendo en cuenta que los efectos de proximidad pueden modificar el
caracter de los grupos éster en una molécula de triglicérido, fue necesario introducir un nuevo
grupo, llamado grupo triglicérido (TG), dado por la expresion (7) ya vista, y escrita

nuevamente aqui:
CH,-COO-
éH-COO- (7
échoo-

El triacetin es el triglicérido de cadena mas corta, cuya estructura quimica es la siguiente:

CH,-COO-CH;
CH -COO-CH; (14
CH,-COO-CH

de modo que sus mezclas con hidrocarburos pequefios infinitamente diluidos, tendran efectos
de tamarfio despreciables respecto de una marcada contribucion energética. Este concepto fue
utilizado por Bottini et al. (1999) para ajustar los parametros del grupo puro TG y sus
parametros de interaccion binaria con el grupo CHg, utilizando datos experimentales de

presiones de vapor y de y”* de un considerable nimero de solutos en triacetin. Los parametros
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restantes para el grupo TG fueron obtenidos en un trabajo conjunto (Espinosa et al., 2000d) y
son reportados en la Tabla 4.7.

Tabla 4.7 Parametros del término atractivo de la GC-EOS para el grupo triglicérido.
(La informacion experimental utilizada es reportada en Tabla A5 del Apéndice A)

Parametros de grupo puro

Grupo T (K) q G g’ g”
TG (triglicérido) 600 3.948 346350 -1.3460 0
(CH,COO0),CHCOO

Parametros de interaccion binaria

I J Kij K’ij aij aji
TG CH3/CH, 0.860 0 0 0
CH=CH 0.883 0 0 0
CH3;COO/CH,CO0 1.237 0 -8.700 -3.656
etano/propano 0.860 0 0 0
CO; 1.094 0.1120 -1.651 -1.651
DME/CH,0 1.233 0.1500 0 0
ACH/AC/ACCH; 0.986 0 0 0
ACCI 1.233 0.1 -19.201 -19.201

En particular, la interaccion del grupo triglicérido TG con el grupo CO, fue obtenida de datos
de solubilidad a baja presion del binario CO, + triacetin (Shakhova et al., 1966). Los
resultados obtenidos de la correlacion de datos son mostrados en la Figura 4.5a.

Recientemente, van’t Hof et al. (2000) midieron solubilidades de CO; en triacetin a mayores
presiones y temperaturas que los datos utilizados en la correlacion de parametros. En la
Figura 4.5b puede verse que cuando estos parametros son utilizados para predecir el equilibrio
del mismo sistema a mayores presiones, los resultados son muy buenos para temperaturas
subcriticas, pero se alejan de los datos experimentales a altas temperaturas y presiones.
Considerando los nuevos datos experimentales en la correlacion de pardmetros, no se logra

corregir esta desviacion. Probablemente, un mejor ajuste del modelo podria lograrse si la
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estimacion de parametros se realizara con datos experimentales de composiciones de ambas

fases, liquida y vapor, pero mediciones en la fase vapor no han sido ain reportadas.

18 -— 16 . : . . . T . T
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4 B van'tHof etal., 2000
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Correlacion de datos de solubilidad de CO, en Prediccion de solubilidades a baja y alta presion
triacetin, a baja presion. Datos experimentales : para el binario CO, + triacetin.

Shakhova et al., 1966

Grupos éster (COOCH, y COOCHy3)

En el modelo GC-EQS, las moléculas de ésteres alifaticos son construidas a partir de dos
diferentes grupos oxigenados: CH3COO- y -CH,COO-. Los parametros de grupo puro para
ambos grupos difieren en el nimero de segmentos de superficie por mol (g), calculados segun
Fredenslund et al. (1975), pero tienen los mismos valores de pardmetros de interaccion binaria

con otros grupos.

La estimacion de parametros se realizé a partir de informacion experimental de presiones de
vapor y datos de equilibrio liquido-vapor para ésteres de cadena corta (metil y etil acetatos)
con parafinas de cadena corta, olefinas y CO,. La interaccion correspondiente con el grupo
TG ya fue discutida en el punto anterior. La Tabla A5 del Apéndice A contiene referencias de
la informacion experimental utilizada. Los pardmetros obtenidos son presentados en la Tabla

4.8. La Figura 4.6 muestra VLE de sistemas empleados en la correlacion de datos binarios.
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Tabla 4.8 Parametros del término atractivo de la GC-EQS para grupos ésteres.
(La informacion experimental utilizada es reportada en Tabla A5 del Apéndice A)

Parametros de grupo puro

Grupo T (K) q g g’ g”
Ester (CH;COO) 600 1.728 831400 -1.0930 0
Ester (CH,COO) 600 1.420 831400 -1.0930 0
Parametros de interaccion binaria
grupos parametros de interaccion
i j Ki K =i
CH5COO/CH,CO0 CH,/CH, 0.8695 0 0
CH=CH 1.006 0 -0.876
CO, 1.115 0.094 -1.615
N I ke oo o
¥8N 10'4
64 313.15K /@ .
gf\ 10° -
2 4
(€) " T
1 atos experimentales:
74 ® Ruszetal., 1977
6-. 303.15 K
] . Figura 4.6
g, * (@) VLE de metil-acetato + CO;
f’ ] . {29315k (b) Coeficientes de distribucion: Ki=yi/x;
] o de metil-acetato + CO,
1 > ‘J (c) VLE de etil-acetato en CO,.

(Yo,

0.8 1.0
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Grupo éter-aromatico (ACOCHj)

El grupo éter-aromatico (ACOCHz3) forma parte de la estructura quimica de los tocoferoles
(C29H500,), compuestos presentes en aceites comestibles, industrialmente utilizado como
aditivo de alimentos y productos cosméticos debido a sus marcados efectos anti-oxidantes y a
su actividad como vitamina E. Ohgaki (1983) ha patentado un proceso para extraccion de
tocoferoles de aceites vegetales usando didxido de carbono supercritico, en tanto que Brunner
et al. (1991) emplearon CO, y CO, + etanol para obtener tocoferoles de condensados
desodorizados resultantes del procesado de aceites comestibles por destilacion con vapor.

La parametrizacion de este grupo se realizd a partir de informacion experimental del
compuesto anisol (metil fenil éter). Debido a que su estructura quimica contiene 5 grupos
aromaticos ACH y 1 grupo ACOCHg3, es necesario estimar simultaneamente los pardmetros
de grupo puro y los parametros de interaccion entre los dos grupos presentes, utilizando para
ello datos de presiones de vapor de anisol (Daubert & Danner, 1989) y de equilibrio liquido-
vapor de la mezcla binaria anisol-benceno.

Posteriormente, se obtuvieron las interacciones de este grupo con otros grupos aromaticos
(AC, ACCHj3), parafinicos (CH3, CH,), ciclicos (CYCHy) y con el grupo CO,. Los resultados
se indican en la Tabla 4.9. En la Figura 4.7 se presentan equilibrio de fases de algunos de los

sistemas binarios que contienen los grupos mencionados.

Tabla 4.9 Parametros del término atractivo de la GC-EQOS para el grupo éter aromatico.
(La informacién experimental utilizada es reportada en Tabla A5 del Apéndice A)

Parametros de grupo puro
Grupo T (K) Q G 9’ g’
ACOCH; 600 1.208 514800 -0.9771 0

Parametros de interaccion binaria

grupos parametros de interaccion
i j Kij Kij aij=0iji
ACOCH; CHs/CH; 0.9466 0 0
ACH 0.9824 0 0
ACCH; 1.133 0 0
CY-CH, 0.9475 0 0
ACOH 1.075 0 0
CO, 1.006 0.185 0
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Correlacién de VLE de anisol con arométicos, alcanos y CO,. Las lineas continuas indican resultados de la GC-
EOS. Los simbolos indican datos experimentales (referencias en las figuras).
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Grupo aldehido (HCO)

Los aceites esenciales citricos estdn formados por cientos de componentes de diferente
volatilidad. Los compuestos oxigenados (ésteres, alcoholes, aldehidos y cetonas) son los
responsables del aroma y sabor caracteristico de los citricos. El modelado de estos aceites con
la ecuacién de estado GC-EOS requiere conocer los pardmetros de grupo puro y de
interaccion de cada uno de estos grupos con los grupos presentes en los componentes claves
de cada citrico. Los grupos alcohol (CH3OH, CH,OH, COH) y cetona (CO) pertenecen a la
matriz de parametros original de la GC-EQOS, y el grupo éster (CH3-COO, -CH,-COO-) fue
obtenido en esta Tesis y discutido en este mismo capitulo. En esta seccion tratamos la
parametrizacion de los parametros correspondientes al grupo aldehido. En el Capitulo 7, la
informacion obtenida sera aplicada al modelado de aceites esenciales citricos con el objetivo
de diseflar un proceso Optimo de extraccidén supercritico para esta clase de productos

naturales.

Los parametros de grupo puro fueron obtenidos en forma simultanea con los pardmetros de
interaccion entre este grupo y los grupos parafinicos, a partir de informacion experimental de
presiones de vapor de aldehidos de cadena corta y de datos de VLE de mezclas binarias de
estos mismos aldehidos con hidrocarburos saturados. Datos experimentales de VLE de
mezclas binarias aldehido + aromaéticos y aldehido + dioxido de carbono fueron
posteriormente utilizados para estimar los parametros de interaccion entre el grupo aldehido y
los grupos ACH, ACCH3 y CO,, respectivamente. La Tabla 4.10 muestra los resultados de la
optimizacion de parametros. Es importante notar que, como en otros casos, los parametros
pueden, en principio, extrapolarse para ser utilizados con grupos equivalentes. Asi, por
ejemplo, los parametros de interaccion del grupo HCO con los grupos parafinicos (CHsz y
CH,) pueden extenderse para cuantificar las interacciones con otros grupos parafinicos tales
como CH, CHs; (B), CH, (B), etc., diferenciandose por sus parametros de grupo puro. Lo
mismo puede aplicarse para los grupos aromaticos, extendiendo los resultados encontrados
para la interaccion del grupo ACH con HCO a la interaccion AC-HCO. De esta forma, las
tablas de parametros resultante de la optimizacion de datos experimentales de ciertos sistemas
son aplicables a una gran cantidad de mezclas que contienen grupos de la misma familia.

En la Figura 4.8 se comparan predicciones de la GC-EOS con datos experimentales para

algunos de los sistemas estudiados.
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Tabla 4.10 Pardmetros del término atractivo de la GC-EOS para el grupo aldehido.
(La informacion experimental utilizada es reportada en Tabla A5 del Apéndice A)

Parametros de grupo puro

*

Grupo T (K) q g g g

HCO 600 0.948 738700 -0.3461 0
Parametros de interaccion binaria
Grupos parametros de interaccion

i j ki K’ij ajj aji
HCO CH; 1.005 0.211 -3.952 3.556
CH, 0.885 -0.022 -3.952 3.556
ACH 0.960 0.000 7.560 7.560
ACCH; 0.960 0.000 7.560 7.560
CO, 1.098 0.045 -0.634 8.104

butanal — heptano

1.0 T T T T T T T T
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Grupo aromatico-clorado (ACCI)

Los aceites pueden contener trazas de distintos contaminantes tales como aromaticos,

poliarométicos y aromaticos clorados.

El modelado de procesos para lavado de aceites utilizando SCF requiere la estimacion previa
de los parametros de interaccion entre los grupos presentes ( TG y grupos aromaticos: AC,
ACH y ACH3; y aromatico-clorados: ACCI).

El grupo ACCI no estaba originalmente disponible en la GC-EOS; datos de presiones de
vapor de aromaticos clorados fueron utilizados en conjunto con datos de equilibrio de fases de
benceno + clorobenceno, para estimar simultaneamente los parametros del grupo puro ACCI
y la interaccion de este grupo con el grupo ACH.

Adicionalmente se correlacionaron datos de VLE de cloro-aromaticos con CO, y compuestos
parafinicos y olefinicos. En la Tabla 4.11 pueden encontrarse los parametros ajustados para el
grupo aromatico-clorado. Los resultados del modelado de VLE con la GC-EOS para algunos

sistemas seleccionados se muestran en la Figura 4.9.

Tabla 4.11 Parametros del término atractivo de la GC-EOS para el grupo aromatico-
clorado. (La informacion experimental utilizada es reportada en Tabla A5 del Apéndice A)

Parametros de grupo puro

Grupo T (K) q G g’ g”
ACCI 600 0.844 881900 -0.8453 0

Parametros de interaccion binaria

Grupos parametros de interaccion
i i Kij K5 aij=0aji
ACCI ACH 1.037 0.1210 3.440
CH3/CH, 1.006 0 0
CH=CH 1.286 0 0
TG 1.233 0.1 -19.201

CO; 0.986 0.1845 -0.488
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Correlacién de presiones de vapor y VLE de cloroaromaticos con
benceno, CO,, alcanos y alquenos. Las lineas continuas indican resultados de la GC-EOS.
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Posteriormente, datos experimentales de coeficientes de actividad a dilucion infinita de
benceno, tolueno y clorobenceno en triglicéridos fueron utilizados para determinar las

interacciones de los grupos aromaticos y cloro-aromaticos con el grupo triglicérido TG.

En la Figura 4.10, se grafican valores experimentales y calculados por la GC-EOS de y” de
aromaticos en triglicéridos en funcion del volumen de van der Waals del TAG

correspondiente. Los errores entre ambos conjuntos de datos estdn dentro del error

experimental.
y” de benceno en TAGs
1.28 T T T T
1.26 -
1.24 4 E
1.22 4 AAA E
1202 =
8>~

054 cce 7]
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Figura 4.10

Coeficientes de actividad a dilucion infinita de
aromaticos y cloro-aromaticos en TAGs, como
funcion del volumen de van der Waals.

W Datos experimentales: Foco et al., 1996, 1999.
O Calculados con el modelo GC-EOS.

AAA:triacetin; CCC:tricaprilin; MMM:trimiristin;

PPP: tripalmitin; SSS: triestearin; OOO: triolein;
LLL: trilinolein
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4.4 Comparacion de la GC-EOS con modelos EOS/G"

En el capitulo 3 nos referimos a los modelos EOS/GF en los que la energia libre de exceso de
Gibbs (GF) es introducida en la expresion de la regla de mezclado para el término atractivo de
las ecuaciones de estado cubicas. Modelos de GF basados en contribucién grupal (UNIFAC)

permiten utilizar las ecuaciones de estado como una herramienta predictiva.

El objetivo de esta seccion es comparar los modelos EOS/GE con el modelo GC-EQOS en el

modelado del equilibrio de fases. Los modelos considerados son:

(@) MHV2 (Dahl y Michelsen, 1990): aproximacién de segundo orden de la regla de
mezclado modificada de Huron-Vidal (Michelsen, 1990) aplicada a la ecuacion de estado
de Soave-Redlich-Kwong (SRK) con el modelo UNIFAC modificado (Larsen et al., 1987)

(b) PSRK (Holderbaum y Gmehling, 1991): aproximacion de segundo orden de la regla de
mezclado modificada de Huron-Vidal (Michelsen, 1990) aplicada a la SRK-EOS con el
modelo UNIFAC original (Hansen et al., 1991)

Ambos modelos han sido utilizados en este trabajo en la forma sugerida en las publicaciones
originales; esto es, con los mismos parametros de componente puros de la EOS, la misma

version de UNIFAC y con la regla de mezclado lineal para el parametro de covolumen.

En la Figura 4.11 se compara la descripcién de VLE lograda con los modelos MHV2 y GC-
EOS. Los resultados muestran que ambos modelos son adecuados para describir el equilibrio
liquido-vapor en mezclas de componentes de bajo peso molecular y tamafio molecular
similar, sin embargo, los sistemas asimétricos CO, + n-tetracosano (C24) y benceno + n-
heptadecano (C17) muestran ciertas limitaciones del modelo MHV2.
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VLE de mezclas binarias. (——=) MHV2; (O ) GC-EOS con nuevos parametros

El efecto del incremento de las diferencias de tamafio es evaluado en la Tabla 4.12, en la que

se compararan resultados experimentales de VLE de mezclas CO, + n-alcanos con
predicciones de los modelos MHV2, PSRK y GC-EOS.

La MHV2 y PSRK tienen un pobre desempefio cuando se aplican a componentes asimeétricos

en tamafio molecular, siendo ain mayores las desviaciones cuando se incrementa la presion

(ver CO, + n-tetracosano en la Figura 4.11). Las predicciones de la GC-EOS con parametros

revisados estan en buen acuerdo con los datos experimentales, incluyendo el rango a alta

presion.
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Tabla 4.12 Comparacién entre los modelos GC-EOS y EOS/GF en prediccién de
solubilidades de CO; en alcanos normales de alto peso molecular (Sato et al., 1998).

Alcanos rangode T rangodeP N’ ARD%
(K) (MPa)
MHV2 PSRK GC-EOS
Eicosano (C20) 323-473 5.9-34.4 22 25.5 18.7 8.2
Docosano (C22) 323-473 6-37.3 31 28.7 21.3 5.7
Tetracosano (C24) 373-473 9.4-31.1 20 24.6 24.5 3.9
Octacosano (C28) 373-423 9-40.8 9 28.6 28.6 2.6

“ Ndmero de datos experimentales

‘ Xiyexp - Xi,cal ‘El
ON

™ Desviacion relativa promedio: ARpo% =100 [J H
i E Xi,exp N

Mo

El término repulsivo de van der Waals en las EOS ha sido identificado como una fuente
potencial de dificultades (Heidemann et al., 1990) en el modelado de sistemas de tamarios
asimétricos. Esto ha sido atribuido a las grandes diferencias en el parametro de tamafio de las
EOS, el covolumen de cada componente b;. Al respecto, el término repulsivo de Carnahan-
Starling conduce a mejores resultados (Bottini et al., 1999; Peters et al., 1992)

Por otro lado, la miscibilidad parcial liquido-liquido es generalmente observada en sistemas
con componentes de grandes diferencias en tamafio. Este fendmeno no puede ser predicho por
la EOS-cubicas con el modelo a contribucion grupal UNIFAC (Fredenslund y Sgrensen,
1994). En el Capitulo 3 mostramos que el modelo GC-EQOS es capaz de predecir VLE y LLE
de mezclas propano-alcanos pesados con un Unico conjunto de pardmetros. En la proxima

seccidn veremos predicciones similares para sistemas propano-triglicéridos y propano-aceites.

4.5 Predicciones de la GC-EOS del equilibrio de fases de mezclas de
triglicéridos, aceites y derivados con SCF
Los parametros estimados en la Seccion 4.3 son utilizados en esta seccion para predecir el

comportamiento de fases de mezclas fluido supercritico + solutos de alto peso molecular.

En la Tabla 4.13 se resumen los sistemas binarios y pseudo-binarios estudiados.
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Tabla 4.13 Base de datos experimentales de equilibrio de fases de sistemas utilizados para
comparar la capacidad predictiva del modelo GC-EOS.

CO, + FAAE AT AP Tipode  Referencias
(n° de carbonos : n° de dobles (K) (MPa) datos
enlaces)
Metil miristato (C14:0) 313-343 1-16 VLE Inomata, Kondo, Hirohama, Arai, Suzuki &
Konno, 1989
Metil palmitato (C16:0)  313-343 1-18 VLE Inomata et al., 1989
Metil estearato (C18:0) 313-343 3-20 VLE Inomata et al., 1989
Etil estearato (C18:0) 313-333 3-18 VLE Bharath, Inomata, Arai, Shoji & Noguchi, 1989
Metil oleato (C18:1) 313-343 2-20 VLE Inomata et al., 1989
Etil oleato (C18:1) 313-333 3-19 VLE Bharath et al., 1989
Metil linoleato (C18:2) 343 4-21 VLE Adams, Zollweg & Streett, 1988
313-333 2-17 VLE Bharath et al., 1989
Etil linoleato (C18:2) 313-333 2-17 VLE Bharath et al., 1989
EPA etil éster (C20:5) 313-333 2-20 VLE Bharath et al., 1989
DHA etil éster (C22:6) 313-333 2-21 VLE Bharath et al., 1989
SCF + TAGS (n° de carbonos)
Propano + tripalmitin (51) 300-430 0.3-14 LLE+VLE Coorens, Peters & Swaan Arons, 1988
Propano + triestearin (57) 300-460 0.2-16 LLE+ VLE Straver, de Roo, Peters & Swaan Arons, 1998a
353 2-35 VLE Weber, Petkov & Brunner, 1999
Propano + triolein (57) 340-400 2-12 LLE+ VLE Straver, Peters & Swaan Arons, 1998b
CO; + triacetin (9) 278-368 1-15 VLE van't Hof, Florusse & Peters, 1999
CO, + tributirin (15) 313 8-35 solubilidad Hammam®*, 1992
313-333 8-25 solubilidad Chrastil, 1982
CO, + tricaproin (21) 313 solubilidad Hammam*, 1992
CO, + tricaprilin (27) 313 10-35 solubilidad Hammam*, 1992
333-353 5-25 VLE Bharath, Yamane, Inomata, Adschiri & Arai,
1993
CO, + tricaprin (33) 313 solubilidad Hammam*, 1992
CO; + trilaurin (39) 313 9-25 solubilidad Bamberger, Erickson, Cooney & Kumar, 1988
313 15-35 solubilidad Hammam*, 1992
353 10-32 VLE Bharath et al., 1993
308-333 15-40 solubilidad Ashour & Hammam, 1993
CO; + trimiristin (45) 313 9-30 solubilidad Bamberger et al., 1988
313 9.5-32 solubilidad Pearce & Jordan*, 1991
CO, + tripalmitin (51) 353 5-24 VLE Bharath et al., 1993
313-333 17-31 solubilidad Nilsson & Hudson, 1993
313-353 20-50 VLE Weber et al., 1999
CO, + triestearin (57) 313-333 8-25 solubilidad Chrastil, 1982
313 15-25 solubilidad Pearce* etal., 1991
333-353 20-50 VLE Weber et al., 1999
CO; + triolein (57) 313-353 8-25 solubilidad Chrastil, 1982
313-333 20-30 solubilidad Brunetti, Daghetta, Fedeli, Kikic &
313-333 15-31 VLE Zanderighi, 1989
313-333 17-31 solubilidad Bharath, Inomata, Adschiri & Arai, 1992
333-353 20-50 VLE Nilsson et al., 1993
Weber et al., 1999
CO, + trilinolein (57) 313-333 8-25 solubilidad Chrastil, 1982
SCF + ACEITES
propane + aceite de girasol 313-373 0.1-5 LLE+VLE de laFuente et al.,1994
etane + aceite de girasol 298-308 0.1-8 LLE+VLE de laFuenteetal., 1994
CO, + aceite de girasol 313-353 10-33 VLE Bharath et al., 1992
CO, + aceite de sésamo 313-353 10-33 VLE Bharath et al., 1992
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continuacion Tabla 4.13

CO, + aceite de canola 313-373 10-85 VLE Klein & Schulz, 1989
propane + aceite de palma® 340-400 2-12 LLE+VLE Straver etal., 1998b
CO, + aceite de palma® 323-353 6-30 VLE Kalra, Chung & Chen, 1987
313-353 6-32 VLE Bharath et al., 1992
343-348 20-51 VLE Stoldt & Brunner, 1998
etane + propano + aceite de 313-353 24-124 LLE +VLE de laFuente etal.,1997b
girasol
CO, + propano + aceite de 323 - 353 9 LLE Peter, Schneider, Weidner & Ziegelitz, 1986
palma

" datos experimentales disponibles solo en forma gréfica; 2palm kernel oil

El pardmetro molecular del término repulsivo del modelo termodinamico se estimo utilizando
la correlacion basada en coeficientes de actividad a dilucion infinita, como funcion del
volumen de van der Waals, excepto para ésteres, para los que se utilizaron datos de presiones
de vapor experimentales (Daubert & Danner, 1989; Rose et al., 1964; Goodwin et al., 1975;
Rose et al., 1961). En el caso particular de los ésteres eicosapentaenoico (EPA, C20:5) y
docosahexaenoico (DHA, C22:6) para los cuéles las presiones de vapor son extremadamente
bajas e imprecisas, es posible aln calcular el parametro molecular a partir de datos de presion
y temperatura critica, estimados por métodos grupales. Sin embargo, las diferencias entre los
distintos métodos son tan significativas que optamos por tomar el diametro critico como un
parametro de ajuste que minimice los errores respecto de datos experimentales de equilibrio
liquido-vapor. Sélo en estos dos casos, las figuras correspondientes no son completamente
predictivas, si bien los parametros de interaccion de los grupos que lo forman siguen siendo

los obtenidos como se indico en la Seccion 4.3.

Las Figuras 4.12a y 4.12b comparan predicciones del modelo GC-EOS con datos
experimentales de equilibrio de fases de mezclas de didxido de carbono con ésteres de alto

peso molecular (C14 a C22) y distinto grado de insaturacion (1 a 6 dobles enlaces).

Las desviaciones de las predicciones respecto de datos experimentales para sistemas CO, +
ésteres son inferiores al 5%. En el Capitulo 6 veremos cémo es posible utilizar los parametros
estimados para el grupo éster para predecir comportamientos de fase de aceites de pescado,
modelados como complejas mezclas de los ésteres vistos en las Figuras 4.12ay 4.12b.

En el Capitulo 2 vimos en detalle el comportamiento de fases de mezclas de triglicéridos y
aceites con alcanos de bajo peso molecular, tales como etano y propano. En estos sistemas, a

altas concentraciones de solvente y temperaturas superiores a la del punto critico final inferior
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Equilibrio liquido-vapor de mezclas CO, + ésteres saturados (referencias de datos experimentales en Tabla 4.13)
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Figura 4.12b
VLE de mezclas CO, + ésteres insaturados (referencias de datos experimentales en Tabla 4.13)

(LCEP), se presenta una region de mliscibilidad liquida limitada. Este comportamiento de
fases pertenece a sistemas Tipo V{ en Ta clasificacion de van Konynenburg & bcoﬁt‘(IbSO)
dada en la Figura 2.4, y es el mismo observado para mezclas homoélogas de alcanos que

difieren apreciablemente en tamafo.
La Figura 4.13 muestra la envolvente de fases del sistema binario propano-tripalmitin. Las

(b) Puede también clasificarse como Tipo 1V si se considera que el segundo locus critico a mas baja temperatura
queda oculto por la presencia de la fase solida.
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lineas continuas representan las predicciones de la GC-EOS vy los circulos llenos indican datos
experimentales. El acuerdo entre ambos es muy bueno. Puede verse claramente que si bien los
datos experimentales estan restringidos a una ventana de condiciones P-T, el hecho de
disponer de herramientas de modelado eficientes permite extrapolar resultados a zonas donde
no existen mediciones y analizar todo el universo de fases de una mezcla variando la
composicion de sus componentes.

En la Figura 4.13 se han graficado algunas curvas a composicion constante (isopletas)
seleccionadas del trabajo de Coorens et al. (1988) de modo de comparar el modelo GC-EOS
con sus datos experimentales; estas composiciones son indicadas en porcentajes de tripalmitin
(PPP) en la mezcla. La isopleta a menor temperatura corresponde a la curva de tensién de
vapor de propano (0% de PPP), al final de la cual encontramos el punto critico del propano
puro. La presion de vapor de PPP puro es extremadamente baja, de modo que no se representa

enla figura. En el caso de mezclas, tendremos un punto critico para cada composicion

1 ' 1 ' 1 ' 1 '
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30 B curva de|presién dle Y
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Figura 4.13
Proyeccion P-T de la mezcla propano + tripalmitin usando el modelo GC-EQS. Datos experimentales
a composicion constante de Coorens et al. (1988): ® VVLE en diferentes isopletas; (O) y (A): LLEa5y
1.45 % en peso de tripalmitin; O predicciones con el modelo GC-EOS.
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(recordamos que en este punto se igualan las composiciones de la fase liquida y de la fase
vapor). Sobre cada isopleta se han indicado los puntos criticos de la mezcla binaria
(triangulos llenos). La unidn de estos puntos criticos define el locus critico I,=g y l;=l,, por
debajo del cual se presenta el equilibrio bifasico (liquido-liquido o liquido-vapor), en tanto
que en la zona exterior los componentes forman una mezcla homogénea (ver diagramas P-x y
P-T de la Figura 2.8).

El comportamiento anterior puede verse mas facilmente en un diagrama P-x, como se muestra
en la Figura 4.14, en la que también se comparan predicciones del modelo termodinadmico con
datos experimentales del sistema pseudo-binario propano + aceite de palma. A temperaturas
entre el punto critico final inferior, LCEP, y el punto critico final superior, UCEP, ambos
indicados en la figura, encontramos equilibrio liquido-liquido, en tanto que isotermas tales
como las de 370 K y superiores, corresponden a equilibrio liquido-vapor (o liquido-fluido

supercritico ya que las condiciones criticas del propano puro son 369.8 Ky 42.5 bar).
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Figura 4.14
Diagrama P-x de la mezcla propano + aceite de palma (PKO) a diferentes temperaturas.
Datos experimentales (Straver et al., 1998b) O predicciones de GC-EOS.

El méaximo de las curvas a temperatura constante limita la zona de inmiscibilidad; asi por

ejemplo, a 370 K y presiones superiores a 9 MPa, el propano y el aceite de palma forman una
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fase homogénea en todo el rango de composiciones. Las predicciones de la GC-EOS del
equilibrio liquido-vapor y liquido-liquido estan en buen acuerdo con los datos experimentales,
pero existe un desfasaje del maximo de las isotermas que se acentla a temperaturas
supercriticas, para las cuales el modelo predice inmiscibilidad de fases a presiones superiores
a las encontradas experimentalmente. Esta deficiencia esta siendo actualmente corregida
ajustando pardmetros de interaccion especificos entre el grupo triglicérido (TG) y el propano
(un grupo en si mismo), los que aqui se han considerado iguales a los de la interaccion TG-

parafinas (ver Tabla 4.7). La Figura 4.14 es por lo tanto, totalmente predictiva.

Los puntos criticos finales LCEP y UCEP son predichos satisfactoriamente para éste y otros
sistemas que contienen triglicéridos.

En la Tabla 4.14 se comparan resultados experimentales y predichos del LCEP. En todos los
casos, datos experimentales y predicciones del modelo determinan un UCEP que

practicamente coincide con el punto critico del propano puro.

Tabla 4.14 Comparacion entre condiciones experimentales correspondientes al LCEP y
predicciones de la GC-EOS para mezclas propano + triglicéridos y propano + aceites.

Sistema: NC® LCEP Referencias de datos
experimentales

propano + experimental prediccion GC-EOS

T P T P

(K) (MPa) (K) (MPa)
PKO® 46 3432 2577 3389 238 Straveretal, 1998b
trimiristin 45 3525 na. 352.7  3.03 King & List, 1996
tripalmitin 51 3489 2876 345.0 2.70  Coorensetal., 1988
triestearin 57 3411 2477 3446 2.68  Straveretal., 1998b

@ NGmero de carbonos del TAG; ®) aceite de semillas de palma (palm kernel oil)

En cuanto al comportamiento de fases de mezclas de triglicéridos y aceites con didxido de
carbono, éste difiere ampliamente de aquel observado en sistemas con alcanos livianos. Se vio
también en el Capitulo 2 que si bien existe inmiscibilidad liquido-liquido para mezclas de
CO; con alcanos, la misma desaparece a partir de docosano (C22) debido a la presencia de

solido (Fall et al., 1984). La extension a componentes mas pesados es inmediata y los
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resultados experimentales lo comprueban: no se ha observado miscibilidad liquida parcial en

mezclas de triglicéridos y aceites con CO..

Las Figuras 4.15 a 4.19 muestran diagramas presion-composicion para mezclas de CO, con
triglicéridos puros y aceites. Las fases liquida y vapor se han graficado en escalas diferentes
de modo de comparar la calidad predictiva del modelo GC-EOS frente a datos
experimentales. La zona bifasica -entre ambas curvas- se extiende hasta presiones muy
superiores a 35 bar. Para el sistema CO,-aceite de soja, Stahl et al. (1983) reportan
miscibilidad total a 100°C y 750 bar, lo que esta de acuerdo con los resultados de Friedrich
(1984) para el mismo sistema, el que informa un maximo de la zona bifésica a 70°C y 800
bar. Klein y colaboradores (1989) observaron el mismo comportamiento para CO,-aceite de
rape a 100°C y 800 bar.
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0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.990 0.995 1.000 0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.990 0.995 1.000
X, (Masa) Yoo, (Masa) Xoo, (Masa) Yoo, (Masa)
Figura 4.15

Equilibrio liquido-vapor de la mezcla binaria CO, + triolein a temperaturas supercriticas.
o Datos experimentales (Bharath et al., 1992); O predicciones con el modelo GC-EOS

A pesar de que las predicciones del equilibrio son en general satisfactorias para el rango de
presiones de las Figuras 4.15 a 4.19, el modelo continta prediciendo inmiscibilidad a
presiones superiores. La Figura 4.16 representa VLE de la mezcla CO, — aceite de rape, que
fue previamente caracterizado como se indicé en la Seccion 4.1. Puede notarse como las

predicciones de equilibrio con la GC-EQOS se separan de los datos experimentales a presiones
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superiores a 30 MPa, siendo este efecto mas marcado a bajas temperaturas. Este
comportamiento ha sido reportado también para otras ecuaciones de estado y probablemente
se deba a que la densidad no se incrementa lo suficientemente rapido al aumentar la presion
(Klein et al., 1989). Afortunadamente, los procesos de extraccion aplicados en esta Tesis
operan generalmente a presiones inferiores a 30 MPa, rango donde las predicciones de la GC-

EOS son confiables.
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Figura 4.16

Equilibrio liquido-vapor de la mezcla pseudobinaria CO, + aceite de rape (rapeseed oil) a temperaturas
supercriticas. « Datos experimentales (Klein et al., 1989); O predicciones con el modelo GC-EOS
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Equilibrio liquido-vapor de la mezcla pseudobinaria CO, + aceite de sésamo a temperaturas supercriticas. o
Datos experimentales (Bharath et al., 1992); [ predicciones con el modelo GC-EOS
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Figura 4.18

Equilibrio liquido-vapor de la mezcla pseudobinaria CO, + aceite de palma (palm kernel oil) a temperaturas

supercriticas. ¢ Datos experimentales (Bharath et al., 1992); O predicciones con el modelo GC-EQS

En las figuras anteriores la composicion es dada en fraccién en masa, lo que permite una

mejor visualizacion de los diagramas de equilibrio. En este tipo de mezclas, con relaciones de
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pesos moleculares del orden de 20, la solubilidad (molar) del componente pesado en la fase
vapor/ supercritica es muy pequefia, y adicionalmente, se disuelven grandes volimenes de
solvente en la fase liquida, de modo que la zona bifasica se presentaen la region de altas
composiciones de CO,. Como ejemplo, la Figura 4.19 representa diagramas presion-
composicion molar del mismo sistema CO; + triolein representado en la Figura 4.15. En este
caso, la regidn heterogénea para las tres isotermas, se encuentra restringida a un rango de
composiciones muy estrecho (los datos experimentales indican composiciones de equilibrio
liquido-vapor entre aproximadamente 0.9 y 1, a presiones por encima de 20 MPa). Sin
embargo, cuando se tienen en cuenta los pesos moleculares de los compuestos de la mezcla,
la regidn bifasica se extiende abarcando todo el rango de composiciones, como sucede en la
Figura 4.15.
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Diagrama P-T-composicion para la mezcla CO, + triolein. A altas presiones el VLE se
presenta en un rango muy estrecho de composiciones molares. Datos experimentales ()
de Bharath et al., 1992 (313.15 K y 333.15 K) y Weber et al., 1999 (353.15 K), (O0)
predicciones de la GC-EOS.

Generalmente, los datos de equilibrio de fases de mezclas CO, - TAG son reportados en la

literatura a temperaturas de 313 K y superiores. Como se muestra en la Tabla 4.15, los
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triglicéridos puros saturados de alto peso molecular, tienen puntos de fusién muy por encima
de esta temperatura. Sin embargo, esto no significa que permanezcan en estado sélido cuando
se mezclan con CO,. Cuando pequefias muestras de TAGs son puestas en contacto con
dioxido de carbono a alta presion, se produce una depresion del punto de fusion del TAG, de
modo que el equilibrio corresponde a liquido-vapor o liquido-fluido supercritico. Este
fendmeno no se da en todos los casos (depende del TAG utilizado, de la cantidad de muestra
y de las condiciones de presion y temperatura bajo las cuales se desarrollan las experiencias),
y muchas veces los autores no aclaran debidamente la clase de equilibrio que estan
observando. Bamberger y colaboradores (1988) trabajaron a 313 K y 15 MPa, con distintos
triglicéridos puros y sus mezclas binarias y ternarias. Durante sus experiencias, los autores
notaron que los triglicéridos trilaurin (LLL) y trimiristin (MMM) y sus mezclas LLL-MMM y
LLL-MMM-PPP se fundieron en presencia del CO,, mientras que tripalmitin (PPP) y las
mezclas LLL-PPP y MMM-PPP permanecieron en estado sélido. La solubilidad en uno u otro
estado en dioxido supercritico puede ser muy diferente, y en muchos casos, las grandes
diferencias de solubilidades encontradas en la literatura pueden deberse a este hecho.

Tabla 4.15 Temperatura de fusion de algunos triglicéridos

triglicérido peso molecular  punto de fusion (°C)
tributirin 302 -75
tricaproin 386 -25
tricaprilin (ccc) 470 8.3
tricaprin 530 31.5
trilaurin (LLL) 638 46.5
trimiristin (MMM) 722 57.0
tripalmitin (PPP) 806 65.5
triestearin (Sss) 890 73.0
triolein (000) 884 55

trilinolein 878 -24.2




4-49 Extension de la GC-EOS al modelado de aceites

Como puede apreciarse en la Tabla 4.13, muy pocos autores han medido las composiciones en
ambas fases para mezclas CO, + TAGs. En la Figura 4.20 se muestran algunos de tales
sistemas que han sido modelados con la GC-EOS. Las predicciones son muy buenas para CO,
+ trilaurin y CO, + tricaprilin, y relativamente buenas para CO, + triestearin. Sin embargo,
para este ultimo binario existen grandes discrepancias entre los datos experimentales
reportados por diferentes autores. En la Figura 4.21 se comparan datos de equilibrio para la
fase liviana reportados por Weber et al. (1999) con aquellos reportados por otros autores,
observandose diferencias de hasta un orden de magnitud en las composiciones de equilibrio.
Adicionalmente, los resultados para el mismo sistema reportados por Pearce et al.(1991) son
aun menores que los de Chrastil (estos datos no son indicados en la figura porque dichas
solubilidades no fueron tabulados por los autores y estan disponibles solo en forma grafica)
Lamentablemente, estas diferencias se repiten cuando se comparan datos experimentales de
solubilidades en la fase liviana para otros sistemas CO, + TAGS.

La Figura 4.21 muestra tal disparidad entre datos experimentales para mezclas binarias de
CO, + LLL y CO, + PPP. Las solubilidades de LLL reportadas por Bharath et al. (1993)
concuerdan con aquellas de Bamberger et al. (1988). Segun estos autores a mayor
temperatura, menor solubilidad, lo que significa que estamos trabajando a presiones inferiores
a las del punto de inversion de solubilidades (en este punto los efectos de la temperatura sobre
la densidad son contrarrestados por un aumento en la presion de vapor). Por el contrario, las
composiciones reportadas por Ashour et al. (1993) son muy superiores a las de estos dos
autores y presentan ademas un comportamiento anémalo con la temperatura. Si comparamos
sus datos experimentales a presiéon constante, digamos por ejemplo 35 MPa, vemos que la
menor solubilidad se obtiene a 323 K; a partir de este punto un aumento de temperatura hasta
333 K provoca un aumento de la solubilidad del PPP y este mismo efecto se logra
disminuyendo la temperatura a 313 K. En otras palabras, los datos de Ashour y colaboradores
presentan un comportamiento impredecible con la temperatura y por lo tanto, sélo aquellos
reportados por Bharath et al. (1993) y Bamberger et al.(1988) seran utilizados en esta Tesis
para verificar las predicciones de la GC-EOS.

En la Figura 4.22 puede notarse el acuerdo entre solubilidades de LLL predichas por el

modelo y los datos experimentales de estos autores.
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Comparacion de datos experimentales de solubilidad de TAGs en CO, provenientes de distintas fuentes.

En cuanto al sistema CO, + PPP, también en la Figura 4.21 se observan desacuerdos de un

orden de magnitud y superiores entre los datos correspondientes a distintos autores.

Adicionalmente, no encontramos acuerdo entre el punto o region de inversion de
solubilidades obtenido de los datos de cada autor. EI concepto de inversion de solubilidades
es fundamental cuando se trata de analizar el comportamiento de solubilidades con la
temperatura; si se trabaja a presiones inferiores a la correspondiente al punto de inversion de
solubilidades, un aumento de temperatura provocara una disminucion de la solubilidad del

triglicérido, en tanto que a presiones superiores a la del punto de inversion, la solubilidad
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aumenta con la temperatura. En el primer caso, este comportamiento es debido al efecto de la
densidad del fluido sobre la solubilidad, la que disminuye al aumentar la temperatura y por lo
tanto disminuye su poder solvente. Sin embargo, aumentos de temperatura provocan también
aumentos en la presion de vapor del soluto, lo que se traduce en un aumento de solubilidad en
la fase liviana. En el punto de inversion, ambos efectos son contrarrestados, y por lo tanto, a
uno y otro lado de dicho punto, el efecto de la temperatura sobre el comportamiento de
solubilidad del soluto en la fase liviana es opuesto. La Figura 4.23 muestra datos
experimentales de solubilidades de tripalmitin en dioxido de carbono correspondientes a tres
autores en el rango de 313 a 353 K. Segun Chrastil (1982), el rango de inversion de
solubilidades se encuentra entre 15y 20 MPa, lo que coincide con los resultados de Nilsson et
al. (1993), que predice un punto de inversion a aproximadamente 15 MPa en el rango de 313
a 333 K. Sin embargo, si observamos el comportamiento de los datos experimentales de
Weber et al. (1999), la solubilidad a 333 K es superior a aquella a 353 K en todo el rango de
presiones de la figura, lo que significa que el punto de inversion se encuentra a presiones

superiores a 50 MPa.
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Figura 4.22 Solubilidad de LLL en CO,. Comparacién de datos experimentales con resultados del modelado.
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4.6 Conclusiones

En este capitulo analizamos la metodologia empleada en esta Tesis con el objetivo ultimo de
realizar predicciones confiables del equilibrio de fases de mezclas que involucran solutos de
moderado a alto peso molecular, sometidas a relativamente altas presiones.

La caracterizacion de aceites permitio identificar tres grupos: grupo triglicérido, y grupos
parafinicos y olefinicos, de modo que una ecuacion de estado a contribucion grupal resulta
adecuada para el modelado de sistemas aceite + solvente cuasicritico.

El modelo termodinamico GC-EQOS se extendié de modo de aplicarlo a sistemas de baja

volatilidad, reparametrizando interacciones alcano-CO, y aromaticos-CO, a partir de
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informacion experimental reportada recientemente, e incorporando nuevos grupos en la matriz
de pardmetros original.

Las predicciones son muy buenas para mezclas de dioxido de carbono y alquil ésteres
saturados y poliinsaturados, representativos de los aceites de pescado.

Cuando las predicciones se extienden a mezclas de solventes cuasicriticos con triglicéridos
puros y aceites vegetales, los resultados son satisfactorios hasta presiones del orden de 300
bar. Es probable que esta limitacion se deba a una sub-estimacion del incremento de la
densidad del solvente con la presion, lo que de comprobarse, requeriria una modificacion en
las ecuaciones del modelo GC-EOS.

Por otro lado, la dificultad para realizar mediciones experimentales precisas de solubilidades
de compuestos de alto peso molecular en solventes cuasicriticos, se traduce en una gran
disparidad de datos de equilibrio reportados en la literatura, y hace dificultosa la tarea de
correlacion de datos para mejorar las predicciones en la fase vapor. Sin embargo, nuevos
datos experimentales son reportados dia a dia, o que permite confirmar o modificar los
parametros de interaccién actuales apuntando a lograr modelos termodinamicos de equilibrio

de fases cada vez mas confiables.
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5.1 Procesado de aceites grasos con fluidos cuasicriticos

En este capitulo se estudia la remocidn de contaminantes de aceites grasos utilizando CO, y
propano cuasicriticos como solventes. Fueron predichos coeficientes de distribucion de
diferentes compuestos quimicos entre el aceite y la fase supercritica (solvente) y
determinadas éptimas condiciones de proceso, en base a predicciones de equilibrio entre
fases utilizando la ecuacion de estado a contribucién grupal GC-EOS. Dicha ecuacion fue
ampliada para cubrir comportamientos de sistemas con grandes diferencias de tamafio
molecular. El andlisis del proceso permitié identificar presiones y temperaturas de operacion
Optimas, que minimizan los requerimientos de solvente y las pérdidas de aceite en el

extracto.

5.1.1 Introduccién

Distintos solutos estan comuUnmente presentes en aceites vegetales. Hidrocarburos
parafinicos, aromaticos o clorados pueden provenir del proceso de extraccion del aceite de la
matriz sélida o haber sido originados por el uso de herbicidas o plaguicidas o por técnicas de
tratamiento de terrenos para agricultura. Trazas de hexano y otros contaminantes son
generalmente removidas por destilacion a vapor, a temperaturas superiores a los 180°C
(Woerlee et al., 1994), comprometiendo la calidad de los aceites tratados.

El uso de CO; para la remocidn de estos compuestos —de aqui en adelante llamados solutos-
de aceites naturales es una alternativa atractiva. El dioxido de carbono es un solvente
ambientalmente benigno y la solubilidad de aceites naturales en CO, liquido o cuasicritico es
muy baja. Con una temperatura critica de 31°C, este solvente es particularmente apto para la
extracciéon de materiales termolabiles. El propano tiene mayor poder solvente que el CO, pero
tiene la desventaja de ser inflamable. Ademas, el uso de propano esta restringido a un rango
limitado de presiones y temperaturas para lograr inmiscibilidad solvente-aceite (de la Fuente
et al., 1994; Straver et al., 1998b). Bajo estas condiciones la solubilidad del aceite en la fase
propano es también muy baja. Adicionalmente, el bajo peso molecular de estos solventes (44
kg/kmol) es beneficioso en la extraccion de solutos de materiales de alto peso molecular
(TAGs:800 kg/kmol), debido a que los requerimientos de solvente son directamente
proporcionales a la relacion de pesos moleculares solvente-refinado (fase aceite). Dicha

relacion tambien afecta favorablemente al coeficiente de distribucion en peso del soluto (Kiw)
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entre las fases aceite y extracto (CO, o propano), una propiedad fundamental desde un punto
de vista econémico.

La determinacion de posibles condiciones para la purificacion de aceites con solventes cuasi-
criticos requiere informacion acerca del efecto de presion y temperatura sobre coeficientes de
distribucion de solutos y sobre la solubilidad de aceites en la fase cuasi-critica.

En este trabajo se seleccionan condiciones operativas que maximizan la solubilidad de
solutos en la fase cuasi-critica, manteniendo al mismo tiempo la solubilidad de triglicéridos
(TAGS) en la fase extracto en muy bajos valores y asegurando una diferencia de densidades
entre ambas fases adecuada para una operacion a contracorriente. Las condiciones éptimas
han sido identificadas resolviendo un problema de programacién no lineal (NLP) con la

asistencia de la ecuacion de estado GC-EOS como soporte termodinamico.

5.1.2 Trabajos previos

La extraccion de componentes indeseables o productos valiosos de aceites grasos con
solventes supercriticos esta siendo actualmente estudiada desde el punto de vista
experimental. Contaminantes, colesterol y vitaminas son algunos de los compuestos posibles
de extraer de aceites y derivados, utilizando tecnologia supercritica. Los resultados
reportados son preliminares, generalmente basados en datos de equilibrio de fases mas que en
resultados de planta piloto.

Los tocoferoles son sustancias organicas que tiene actividad antioxidante. El a-tocoferol es
conocido como vitamina E. La principal fuente natural de tocoferoles son los aceites
comestibles crudos (500-800 ppm). Sin embargo, luego del proceso de refinado de aceites,
los tocoferoles son practicamente eliminados del aceite y concentrados en el condensado
desodorizado, de donde puedan ser recuperados por extraccion supercritica, utilizando un
extractor a contracorriente multietapas (Brunner, 1994; Stoldt et al., 1998; Jungfer et al.,
1999) o bien por cromatografia supercritica utilizando CO, o mezclas CO,/alcohol como fase
movil (Saito et al., 1989; Saito et al., 1990; Brunner, 1994).

El B-caroteno (pro-vitamina A) se encuentra presente en pequefias cantidades en los aceites
naturales; 500 a 700 ppm de este compuesto forma parte de la composicion del aceite de
palma. Ooi et al. (1996) no lograron una separacion exitosa de [-caroteno con CO;
supercritico, aun utilizando un entrainer. Jungfer et al. (1999) analizaron alternativamente la

separacion de este valioso compuesto de aceite de palma previamente esterificado. Los
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autores concluyen que es posible separar selectivamente [(-caroteno utilizando dioxido
supercritico a temperaturas superiores a 360 K y presiones cercanas a 20 MPa. Stoldt et
al.(1998) discute acerca de la posible separacién de colesterol de aceite de soja deacidificado
en base a datos de coeficientes de distribucion de distintos esteroles presentes en la mezcla
esteroles-TAGs. A 70°C y 26 MPa, el coeficiente de distribucion correspondiente a colesterol
es superior a la unidad (base libre de solvente) en tanto que el de triglicéridos es levemente

inferior a 1, indicando que, en principio, seria factible separar este componente del aceite.

La remocion de trazas de poliaromaticos y pesticidas de aceites comestibles usando CO,
supercritico fue analizada por Woerlee et al.(1994). Un proceso de separacion en un extractor
relleno multietapas con reflujo y condiciones operativas de 100 °C y 40 MPa fueron
necesarias para extraer en forma selectiva compuestos indeseables tales como fenantreno
(Mw=178) y compuestos mas pesados como poliaromaticos hexaclorados (Mw=290). En este
trabajo se disefia el proceso de purificacion de aceites utilizando didxido sub y supercritico, y
si bien los numeros indican que la remocion de contaminantes con extraccion supercritica es
mas costosa que las técnicas tradicionales, los autores apuntan a que tanto los costos de
inversion como los costos operativos son ampliamente influenciados por el reciclo de

solvente, el que debe ser optimizado para lograr mejores resultados.

Recientemente, la purificacion de aceites fue abordada por Reverchon et al. (2000). Enfocado
en la eliminacién de residuos de hexano, resultante de una extraccion tradicional previa de
aceite de porotos de soja, este trabajo intenta demostrar la factibilidad de un proceso
alternativo de extraccion que utiliza CO, supercritico en condiciones operativas menos
severas que aquellas empleadas convencionalmente. Estos autores estudiaron la extraccion en
un equipo a escala piloto funcionando en dos niveles de presion, 90 y 120 bar, y temperaturas
de 40 a 60°C, logrando reducir el contenido de hexano en el aceite de 10% en peso a 20 ppm
a 40°C y 120 bar. Sin embargo, las normas internacionales exigen un contenido inferior de
hexano en aceites comestibles, lo que segln los autores mencionados, podria lograrse usando
un relleno de alta eficiencia en la columna y una mayor relacion solvente/alimentacion.
Espinosa et al. (1998, 2000a) analizan el mismo proceso comparando resultados al emplear
dioxido de carbono o propano cuasicriticos como solventes e imponiendo mayores

restricciones sobre la pureza del aceite.
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5.1.3 Modelado termodindmico

Los aceites naturales son mezclas complejas de TAGs con cadenas de acidos grasos de
diferente longitud y grados de saturacion. Sin embargo, su estructura molecular puede ser
caracterizada por unos pocos grupos funcionales. Esta caracteristica soporta la seleccion de
un procedimiento a contribucion grupal para las predicciones y correlacion del equilibrio de
fases de mezclas que contienen aceites naturales. El desarrollo de procesos cuasi-criticos para
la remocién de solutos demanda predicciones de equilibrio de fases en mezclas no-ideales
asimétricas en tamafio molecular. El uso de ecuaciones de estado tipo van der Waals no ha
sido exitosa para representar simultaneamente el equilibrio liquido-liquido y liquido-vapor de
TAGs con propano o etano (de la Fuente et al., 1994). Por lo tanto, una version revisada del
modelo GC-EQOS fue elegida para correlacionar y simular el procesamiento de aceites grasos
con fluidos cuasi-criticos. Esta ecuacion fue originalmente desarrollada para sustancias de
bajo a medio peso molecular (Skjold-Jgrgensen, 1984,1988). La extension del modelo para
describir la remocion de quimicos de aceites grasos con CO, 0 propano requiere del ajuste de
los parametros de interaccion propios de la contribucidn atractiva a la energia de Helmholtz.
El numero de grupos metil y metilenos en las moléculas de aceite esta en el orden de 40 a 60.
Para moléculas de este tamafio, ain con moderadas energias de interaccion es muy
importante evaluar cuidadosamente los parametros de interaccion binaria para evitar la
degeneracion de las predicciones con el incremento en tamafios moleculares. Este es el caso
de las interacciones entre CO; y los grupos CH, o CHgs. Las predicciones de equilibrio de
fases con parametros originales se deterioran para alcanos con un numero de carbonos
superior a 7 (ver Figura 4.2 y 4.3). Por otro lado, los solutos a ser removidos del aceite seran
en general de bajo a medio peso molecular, de modo que el modelo debe ser capaz de dar
razonables predicciones con compuestos dentro de un amplio rango de pesos moleculares. El
mismo deterioro se presenta en las predicciones con parametros originales de equilibrio
liquido-vapor de parafinas pesadas con compuestos aromaticos (ver Figura 4.4). La
reparametrizacion de las interacciones entre grupos parafinicos con CO, y con grupos
aromaticos fue discutida en profundidad en el Capitulo 4. Los pardmetros de grupo puro del
grupo triglicérido: TG ((CH,COO),CHCOO) caracteristico de TAGs y aceites y los de
interaccion de TG con propano fueron obtenidos de Bottini et al. (1999). La obtencion de los
parametros de interaccion binaria entre los grupos CO,, TG, parafinicos (CH; y CH,),
olefinicos (CH=CH), aromaticos (AC, ACH y ACCH3) y clorados (ACCI) fue discutida en el
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Capitulo 4. Los resultados son dados en la Tabla 5.1. Las referencias de los datos
experimentales utilizados para ajustar dichos parametros pueden encontrarse en el Apéndice,
Tabla A5. Los parametros de interaccion entre los grupos aromaticos y el grupo TG fueron
determinados de informacion experimental de coeficientes de actividad a dilucion infinita de
benceno y tolueno en triacetin, tricaprilin, trimiristin, tripalmitin y triestearin. Los parametros
de interaccion entre CO, y grupos aromaticos fueron tomados de Bamberger et al. (1994) y
aquellos entre grupos aromaticos y grupos olefinicos y parafinicos fueron tomados de Pusch
et al. (1993). El resto de los parametros utilizados se tomaron de la matriz original (Skjold-
Jargensen, 1988). Los valores de estos parametros pueden encontrarse en el Apéndice, Tablas
Al, A2y A3.

En cuanto al pardmetro relativo al tamafio (diametro critico, dc) caracteristico del término
repulsivo de la energia de Helmholtz, el mismo no puede obtenerse para el caso de aceites y
TAGs como fue propuesto por Jgrgensen, puesto que para estos compuestos no existen datos
de condiciones criticas y sus presiones de vapor son extremadamente bajas haciendo que sus
mediciones sean inciertas. Se utilizd entonces una metodologia alternativa basada en datos
experimentales de coeficientes de actividad a dilucion infinita de distintos compuestos en
triglicéridos. Resultados y correlaciones de diametros criticos para compuestos de alto peso
molecular fueron oportunamente discutidos en el Capitulo 4, seccion 4.3.2.

El desarrollo de procesos de extraccion requiere del modelado de los coeficientes de
distribucion de solutos entre la fase aceite y la fase cuasi-critica. Sin embargo, ninguna
informacion experimental ha sido reportada hasta el momento. Consecuentemente, las
predicciones estaran principalmente basadas sobre informacion experimental de los
respectivos sistemas binarios (soluto — solvente cuasicritico, soluto — aceite y aceite —

solvente cuasicritico).

El modelo termodinamico debe ser capaz de representar equilibrio vapor-liquido, liquido-
liquido y liquido-fluido cuasicritico, en un amplio rango de presiones, temperaturas y
composiciones. En el presente trabajo, el modelo GC-EOS es aplicado para estudiar la
remocion de los siguientes solutos de aceites grasos: hexano, benceno, tolueno, bifenilo,

naftaleno, clorobenceno y diclorobenceno.
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Tabla 5.1 Parametros obtenidos en esta tesis aplicados al modelado de la extraccion de
contaminantes con la GC-EOS. (Datos experimentales en Tabla A5 del Apéndice)

Parametros de grupo puro
Grupos T (K) q g g T

TG: triglicérido 600 3.948 346350 -1.3460 0

ACCI: aromatico clorado 600  0.844 881900  -0.8453 0

Parametros de interaccion binaria

[ j Kij K’sj aij a;i
Co, CH, 0.898 0 4.683 4.683
CH, 0.874 0 4.683 4.683
TG 1.094 0.1120 -1.651 -1.651
ACCI 0.986 0.1845 -0.488 -0.488
TG CH4/CH, 0.860 0 0 0
CH=CH 0.883 0 0 0
AC CH4/CH, 0.8544 0 0 0
CH=CH 1.100 0 0 0
TG 0.986 0 0 0
ACH CH, 0.937 0.0200 -0.794 -0.794
CH, 1.136 0.0200 2.678 2678
ACCI 1.037 0.1210 3.440 3.440
CH=CH 1.100 0 0 0
TG 0.986 0 0 0
ACCHs CH3/CH, 1.012 0 0 0
CH=CH 1.100 0 0 0
TG 0.986 0 0 0
ACCI CH,/CH, 1.006 0 0 0
CH=CH 1.286 0 0 0

TG 1.233 0.1000 -19.201 -19.201
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5.2 Anélisis y optimizacion de procesos de extraccion cuasi-criticos

El estudio de las condiciones de extraccién para la remocion de contaminantes parafinicos,
aromaticos y derivados se realizd usando la subrutina GC-EXTRAC desarrollada por
Andersen (1986) para extraccion multicomponente, soportada por el modelo termodinamico
GC-EOS.

El ciclo de extraccion y el sistema de recuperacion de solvente se muestran en la Figura 5.1.

Aceite contaminado Solvente + contaminante

Celda de carbono
activado

Extractor <E>

Lecho catalitico

Aceite + Solvente
Solvente J
1 ® > J
®
Intercambiador de calor
2 |

— Aceite
LN—» purificado

Figura 5.1
Diagrama de flujo del proceso de extraccion con fluidos cuasi-criticos.
1, 2, 3: unidades de recuperacion de solvente.



Capitulo 5 5-8

El solvente conteniendo el contaminante extraido, es enviado a una celda de carbono activado
donde se retienen los componentes pesados antes de su reutilizacién. Se utilizd un extractor
de 15 etapas tedricas operando con flujos a contracorriente. La remocion de solutos se estudio
en el rango diluido de concentraciones: 1 % en peso de hexano y 0.01 % en peso de
aromaticos y otros solutos. EI méximo valor de contaminantes permitido en el aceite tratado
fue de 5 ppm para hexano y 0.01 ppm de benceno y otros contaminantes aromaticos. El
contenido de aceite en el extracto se restringio a un valore inferior al 0.05 % en peso para

evitar saturacion de la celda de carbono activado.

5.2.1 Seleccién de condiciones de extraccion

En esta seccion se analiza la influencia de la presion y temperatura sobre el equilibrio de
fases y su efecto sobre la relacion solvente/alimentacién y sobre la pérdida de aceite en el
extracto, utilizando CO; y propano como posibles solventes.

Una seleccion preliminar de las condiciones operativas del proceso de remocién de
compuestos quimicos de aceites naturales puede ser obtenida sobre la base de la curva
binodal de equilibrio liquido-liquido o liquido-fluido cuasicritico para el sistema ternario
aceite - soluto - solvente. Ejemplos de curvas binodales computadas con el modelo GC-EOS
para las mezclas ternarias aceite de palma - hexano - CO, y aceite de palma - benceno -
propano se muestran en las Figuras 5.2 y 5.3, respectivamente. La zona rayada indica la
region de inmiscibilidad requerida para lograr la distribucién selectiva de solutos en la fase
solvente. En ambas figuras puede notarse que temperaturas de extraccion elevadas favorecen
la remocion de contaminantes (hexano o benceno), y reducen la solubilidad del aceite en la

fase liviana.

El coeficiente de distribucion en peso del soluto es una propiedad importante para determinar

la factibilidad del proceso de separacién. Su valor esta relacionado al cociente de fracciones

K. =EMXEV; ®
" M, X,

molares como sigue:

con:
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Figura 5.2 Equilibrio de fases (base masica) para Figura 5.3 Equilibrio de fases (base masica) para el
el sistema CO, + hexano + aceite de palma (palm sistema propano + benceno + aceite de palma (palm
kernel oil). a) 293.15 K, 10 MPa ; b) 323.15 K, 10 kernel oil). a) 365.15 K, 4.5 MPa; b) 390.15 K, 6
MPa. MPa.

donde x; e y; son las fracciones molares del componente i en las fases refinado y extracto, My
y My los respectivos pesos moleculares promedio y N es el nimero de componentes. El valor
de My es muy aproximado al peso molecular del solvente en la mayor parte de los casos. Por
otro lado, el peso molecular My de la fase aceite es mucho mas bajo que el peso molecular del
aceite debido a la solubilidad del solvente cuasi-critico en el aceite. Resultados
experimentales de Kalra et al.(1987) indican una solubilidad de diéxido de carbono en aceite
de palma (palm kernel oil) de 38.6 % en peso a 323 K y 20.8 MPa. Bajo estas condiciones, el
coeficiente de distribucion en peso del soluto i resultante de la ecuacion (1) es Ky, = 2.5
(yi/xi;). Sin embargo, modificando las condiciones de extraccion es posible reducir la
solubilidad del CO; en el aceite, aumentando el cociente M,/My y favoreciendo la extraccion
del soluto. Como puede apreciarse en la Figura 5.4, lo anterior puede lograrse operando a

altas temperaturas y bajas presiones. Lo expuesto puede extenderse a otros solventes; la
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solubilidad de propano en aceite de palma (palm kernel oil) es aproximadamente 50% en
peso a 370 K 'y 6.6 MPa, reduciéndose al 20% a 400 Ky 5 MPa (Straver et al., 1998b).

46 —
44 - * o -
1 30 MPa i
o 424 .
= 1 1
O 404 i
% J 4
c ] o«

©
~ 36 7 .
(e} 1 ° 1
O 34- .
% 321 4
o | ]
o 30 ]
G | ]
© 28 15 MPa -
c j |
26 . .
= | ]
24 4 .
22 4 .
T T T T T
310 320 330 340 350 360

Temperatura (K)

Figura 5.4
Solubilidad de CO, en aceite de palma (palm kernel oil).

® Datos experimentales (Bharath et al., 1992); [] predicciones GC-EOS.

5.2.1.1 Extraccion con Diéxido de Carbono:

Las mezclas pseudobinarias aceite vegetal - CO, muestran inmiscibilidad de fases bajo
condiciones de CO, sub y supercritico. En la Figura 5.5 puede notarse que la region bifasica
se extiende hasta muy altas presiones. Por lo tanto, el comportamiento bifésico requerido para
la remocion de contaminantes a contracorriente con CO, es observado sobre todas las
condiciones operativas previsibles.

Por el contrario, la extraccion selectiva de los posibles contaminantes requiere trabajar en
condiciones operativas tales que los solutos sean completamente miscibles en el solvente
cuasicritico. Asi por ejemplo, para la extraccion de hexano con CO, completa miscibilidad es
lograda a 40°C y presiones superiores a 80 bar, en tanto que 80°C, la presion debera ser
superior a 120 bar (Figura 5.6). Aproximadamente las mismas condiciones son requeridas
para el resto de los contaminantes considerados.

Se estudio en primer lugar la remocion de hexano de aceites vegetales. Este contaminante es
un residuo de la extraccion tradicional de aceites vegetales de las matrices solidas que los
contienen. Las normas internacionales establecen una concentracion de hexano en aceites

para consumo humano inferior a 5 ppm (Food and Drug Administration).
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Figura 5.5 VLE de la mezcla CO, + aceite de palma. Figura 5.6 VLE del binario CO, + n-hexano.
Datos experimentales: Bharath et al.(1992) Datos experimentales: Li et al. (1981)

El analisis de condiciones operativas fue realizado en el rango de temperaturas 303 < T/(K) <
340 y para presiones de 7 a 20 MPa. El efecto de la presion sobre la pérdida de aceite en el
extracto y sobre la masa de solvente necesaria para lograr las especificaciones de pureza
requeridas puede discutirse de la Figura 5.7. El valor S/F es aproximadamente constante e
igual a 2.7 Kg/Kg para presiones superiores a 15 MPa. Sin embargo, hay un drastico
incremento en la concentracion de aceite en el extracto cuando la presion aumenta de 15 MPa
a 20 MPa. Por lo tanto, las condiciones de extraccion optimas (alta selectividad) a 330 K son
obtenidas a presiones cercanas a 15 MPa. A esta presion la relacion solvente/alimentacion es

s6lo 10 % mas alta que aquella a 20 MPa, pero la pérdida de aceite es despreciable.

Reverchon et al. (2000) han informado resultados de planta piloto para la extraccion de
hexano de aceites vegetales usando CO, como solvente. En dicho estudio, se requirié una
relacién S/F aproximamente igual a 5 para disminuir la concentracién de hexano desde 10 %
en peso a 20 ppm, trabajando a 313 K y 12 MPa. La Tabla 5.2 compara estos resultados
experimentales a los obtenidos con nuestro simulador/optimizador sobre la base de 10 % en
peso de hexano en la alimentacion y 20 ppm en el refinado. Para las mismas condiciones
operativas nuestro simulador da una relacion S/F de 5.4 para una columna de 7 etapas

tedricas, lo que esta en muy buen acuerdo con los resultados experimentales.
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aceite en el extracto (% en peso)

15
10 o o)
pre -

Figura 5.7
Relacién CO,/alimentacion y pérdida de aceite versus presion operativa,
en la remocion de hexano de aceite de palma a 330 K.
Alimentacion: 1% en peso de hexano. Residuo final: 5 ppm de hexano.

En la ultima columna de la tabla se indica una pérdida de aceite en el extracto de 0.19 % en
peso. Dicho parametro no fue reportado por Reverchon y colaboradores. Este valor es
superior al requerido para el funcionamiento adecuado del sistema de recuperacion de
solvente de la Figura 5.1. El optimizador logra cumplir con tal restriccibn aumentando
levemente la temperatura de extraccion y la relacion S/F, como se muestra en la ultima fila de
la Tabla 5.2.

Tabla 5.2 Extraccion de hexano de aceite de soja. Comparacion del modelo de

simulacion/optimizacion con resultados de planta piloto.
Bases de comparacion: Alimentacion: 10 % en peso de hexano; Refinado: 20 ppm de hexano.

T P CO, / alimentacién aceite en el extracto
(K) (bar) (% en peso)
Experimental” 313.15 120 5.0 n.a.
Simulacion 313.15 120 54 0.19
Optimizacion 318.15 120 5.6 0.05

* Reverchon et al., JAOCS 2000, 77,1, 9
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Una importante propiedad en la operacion de
extraccion a contracorriente con CO; es la
diferencia de densidad entre el refinado y el
extracto. La densidad del extracto puede ser
considerada aquella del CO, puro. La densidad
del refinado puede ser obtenida de datos
experimentales sobre densidades de aceites
vegetales (Acosta et al., 1996) y mezclas de
CO, + aceites vegetales (Kalra et al., 1987).
La Figura 5.10 muestra las diferencias de
densidades entre el refinado y el extracto, en
condiciones Optimas de extraccion a distintas
temperaturas.  Dichas  diferencias  son
suficientemente altas para permitir la
operacion del proceso de extraccion

a contracorriente (Stoldt et al., 1998).

T T T T T T T
0.9 ]

50°C
60°C

0.8
20°C

0.7 o 1
| 30°C 80°C |

0.6 ]

05 40°C 4

Kw (Benceno)

0.4 ]

0.2

T T T T T T T T T T
8 10 12 14 16 18 20

Presion (MPa)

Figura 5.9 Efecto de la presion sobre los
coeficientes de distribucidon de benceno entre aceite
de palma y CO,. Los circulos vacios indican

condiciones 6ptimas para pérdidas de aceite < 0.05
% en peso.
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Figura 5.10
Diferencias de densidad entre las fases aceite y CO, para el rango de condiciones operativas analizadas.
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5.2.1.2 Extraccion con Propano:

Para el tipo de solutos estudiados en este trabajo, el propano es un mejor solvente que el CO,.
Sin embargo, también lo es para aceites, cuya solubilidad esta restringida a muy bajos valores
en este proceso.

Como se analizé en el Capitulo 2, el comportamiento de fases de mezclas de aceites con
propano difiere ampliamente de aquel observado en mezclas con CO,. Los sistemas propano-
aceites presentan diagramas de fases Tipo V (Figura 2.4), exhibiendo equilibrio liquido-
liguido a temperaturas superiores al punto critico final inferior (LCEP: lower critical end
point) hasta el punto critico final superior (UCEP: upper critical end point), a temperaturas
cercanas al punto critico del propano puro (370 K). LCEP de mezclas propano — TAGs han
sido reportadas por Straver et al.(1998b). Tipicos valores son 349 K para tripalmitin (Coorens
et al., 1988) y 341 K para triestearin (Straver et al., 1998a). LCEP predichas por el modelo
GC-EOS son mostrados en la Tabla 5.3. A temperaturas superiores al LCEP la fase liquida se
separa en dos y la solubilidad del aceite en la fase liviana aumenta fuertemente. Para sistemas
propano-aceites, equilibrio liquido-liquido es observado en el rango de temperaturas de 340 a
370 K vy presiones inferiores a la presion de saturacion del propano. A temperaturas

supercriticas, la solubilidad decae y una fase de gas denso y una fase aceite son obtenidas.

Tabla 5.3 Comparacion entre LCEP experimentales y predicciones del modelo GC-EOS para
mezclas propano-TAGs.

Lower critical end point (LCEP) Referencias
Propano i _

. N datos experimentales predicciones GC-EOS de datos

T(K) P (MPa) T (K) P (MPa) experim.
Aceite de palma 46 343.2 2.577 339.7 2.46 a
trimiristin 45 352.5 - 352.7 3.03 b
tripalmitin 51 348.9 2.876 345.3 2.72 c
triestearin 57 341.1 2.477 344.6 2.67 d

* N: numero de carbonos;
3Straver et al., 1998b; " King et al., 1996; °Coorens et al., 1988; ®Straver et al., 1998a.
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En la Figura 5.11, una tipica proyeccion presién - temperatura (P-T) para mezclas propano +
aceites, se indican los distintos equilibrios de fases presentes y la region operativa
seleccionada para la remocion de solutos con propano. Una proyeccion presion-composicion
(P-x-y) para distintas temperaturas y la misma mezcla pseudo-binaria es dada en la Figura
5.12. Puede notarse que la region heterogénea requerida para la separacion de solutos
disminuye a todas las temperaturas cuando se incrementa la presion y para cada isoterma
existe una presion maxima para la cual completa miscibilidad es obtenida. Por lo tanto, a
cada temperatura la presion operativa debera estar por debajo de la maxima presion, de modo
de mantener en bajos valores la solubilidad del aceite en la fase propano. Bajo estas
condiciones, el propano sera un solvente de extraccion factible para la purificacion y refinado
de aceites grasos.

Por otro lado, en la misma figura se ha indicado con lineas discontinuas la region de
equilibrio trifasico LLV observada en la Figura 5.11. Las tres isotermas inferiores exhiben
VLE a bajas presiones y LLE a presiones superiores. Las isotermas de 383 K y 400 K
presentan equilibrios liquido-vapor en todo el rango de presiones inferiores al maximo. La
forma de las isotermas que presentan inmiscibilidad liquido-liquido indica claramente el

aumento de solubilidad del aceite en la fase solvente.

10

0 . . . . . .
300 400 500 600 700 800 900
Temperatura (K)

Presion (MPa)

320 330 340 350 360 370 380 390 400
Temperatura (K)

Figura5.11
Proyeccion P-T de la superficie de equilibrio de fases para el sistema propano-aceite de palma
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La Figura 5.13 muestra los resultados de la simulacion de la remocion de hexano de aceite de
palma para las mismas concentraciones iniciales y finales especificadas anteriormente (1 %
en peso a 5 ppm de hexano en el aceite). Existe un minimo valor para la relacion solvente /
alimentacion como funcion de la presién, como resultado del marcado incremento de
solubilidad de propano en aceite con la presion. Como consecuencia, el caudal real de
refinado en el extractor se incrementa, y un caudal mayor de solvente es requerido. En otros
aspectos, el comportamiento con propano es similar a aquel usando CO; y un valor 6ptimo
para la presion operativa del extractor puede ser seleccionada a cada temperatura. Este
comportamiento es ilustrado para la extraccion de clorobenceno de aceite de palma en la
Figura 5.14, donde se han seleccionado tres temperaturas, subcritica, critica y supercritica.
Cuando estos graficos son analizados conjuntamente con la Figura 5.12, se observa que al
igual que con CO,, mayores presiones operativas requieren menor caudal de solvente. Sin
embargo, en el rango de 340 K a 370 K la presencia de dos fases liquidas aumenta la
solubilidad del aceite en el extracto. Por esta razon, tanto a 360 K como a 370 K, la presion
dptima se mantiene levemente por debajo de aquella correspondiente al equilibrio trifasico a
cada temperatura. A temperaturas supercriticas, en cambio, una menor solubilidad del aceite

en el extracto permite utilizar menores caudales de solvente trabajando a presiones mas altas.
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fraccion en peso de propano
Figura 5.12 Equilibrio de fases del sistema Figura 5.13 Relacion propano/alimentacion y pérdida
propano + aceite de palma. (O) Datos de aceite versus presion operativa, en la remocion de

experimentales a composicion constante (Straver et hexano de aceite de palma a 390 K. Alimentacion: 1%
al., 1998b); (—) predicciones del modelo GC-EOS. en peso de hexano. Residuo final: 5 ppm de hexano.
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5.2.2 Optimizacidn del proceso de purificacion de aceites naturales

Las condiciones operativas Optimas para la remocidn cuasi-critica de contaminantes presentes
en aceites grasos han sido obtenidas resolviendo un modelo de Programacion No Lineal
(NLP) con la funcion objetivo de minimizar la relacion solvente/alimentacion (S/F) sujeto a
las especificaciones de pureza y restricciones del proceso dadas en la Tabla 5.4. Las variables
de optimizacién y sus limites se dan en la Tabla 5.5. Los resultados se muestran en la Tabla
5.6.
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Tabla 5.4 Restricciones de desigualdad para el proceso de purificacién de aceites

Restricciones no lineales

limite superior

hexano en el refinado

aromaticos y cloroaromaticos en refinado

aceite en el extracto

5 ppm
0.01 ppm

0.05% en peso

Tabla 5.5 Limites en las variables de optimizacion para los dos solventes utilizados

Variables de CO; Propano
optimizacion limite inferior | limite superior | limite inferior | limite superior
Temperatura (K) 303 340 360 400
Presion (MPa) 7 20 3 8
S/F (Kg/Kg) - 25 - 25

Tabla 5.6 Condiciones operativas Optimas para la remocion de contaminantes de aceites
vegetales con propano y CO, como solventes

Contaminante Textr (K) Pextr (MPa) S/F (Kg/Kg) Contaminante en
CO, C3 CO, C3 CO, C3 el refinado (ppm)
Hexano 333.7 3994 16. 7. 2.6 1.28 5.
Benceno 333. 400 16. 7. 4.58 3.65 0.01
Tolueno 333. 400 16. 7. 5.75 4.43 0.01
Clorobenceno 333. 400 16. 7. 13.08 6.99 0.01
Naftaleno 3328 400 15.9 7. 13.44 13.05 0.01
Diclorobenceno  n.a. 400 n.a. 7. n.a. 14.06 0.01
Bifenilo 332.8 400 15.9 7. 19.00 20.98 0.01

Para cada solvente, las condiciones operativas Optimas son independientes del soluto

extraido, como consecuencia de las bajas concentraciones de contaminantes presentes en la

alimentacion y de las restricciones impuestas en la pérdida de aceite en el extracto. Las

pequefias diferencias observadas para extraccion de hexano se deben fundamentalmente a las

menores restricciones de pureza exigidas en el refinado.
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El uso de CO, supercritico requiere bajas temperaturas de extraccion y altas presiones.
Cuando el solvente es propano supercritico, las temperaturas son mayores y las presiones y
los caudales de solvente necesarios para la purificacion de aceites son relativamente bajos.
Tanto la temperatura como la presion éptima de extraccion con propano estan en sus limites
superiores, como consecuencia de las restricciones en la solubilidad del aceite en el extracto.
Como era de esperar, mayores relaciones S/F son requeridas para la extraccion de los

contaminantes mas pesados.

5.3 Conclusiones

Optimas condiciones operativas para la purificacion y refinado de aceites grasos con didxido
de carbono o propano cuasi-criticos son identificadas con la ayuda de predicciones confiables
de equilibrio de fases usando el modelo GC-EOS. Este modelo es también usado para
determinar la regién de equilibrio liquido-liquido para las mezclas de propano con
triglicéridos.

Este estudio muestra que para cada solvente, existe una presion y una temperatura de
extraccion Optima que minimiza los requerimientos de solvente para una maxima
selectividad.

La seleccion final de propano o CO, como solventes debe ir acompafada de una analisis de
disefio del proceso.

El modelo termodinamico aplicado en el presente trabajo puede ser usado para estudiar una
gran variedad de problemas en el procesado, refinado y purificacion de aceites naturales con
gases a alta presion. Un mejor entendimiento del efecto del equilibrio de fases sobre las
condiciones de procesado puede ser la base para la extraccion de compuestos indeseables
(colesterol) o de productos valiosos presentes en aceites naturales tales como tocoferoles y 3-

caroteno.
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6.1 Fraccionamiento supercritico de alquil ésteres de acidos grasos

En el presente estudio se analiza en forma rigurosa el modelado termodinamico, simulacion y
optimizacién para obtencion de &cidos grasos poliinsaturados, EPA y DHA, utilizando CO;
supercritico. Estos productos de alto valor son obtenidos de mezclas complejas de etil ésteres
de acidos grasos (fatty acid ethyl esters: FAEE) de aceites de pescado por fraccionamiento
con didxido supercritico. El proceso de simulacion es soportado por predicciones confiables
de solubilidad y equilibrio de fases dadas por la ecuacion de estado a contribucion grupal
GCEOS. La capacidad de la ecuacion de estado a contribucién grupal es confirmada por una
comparacion detallada de predicciones con datos experimentales. Rigurosos modelos de
simulacion para las unidades del procesos han sido formuladas en un modelo de optimizacién
no-lineal para maximizar la recuperacion y pureza de EPA y DHA provenientes de distintos

aceites de pescado con extraccion supercritica.

6.1.1 Introduccidén

Los aceites de pescado contienen tipicamente acidos grasos de cadena recta desde Cy4 a Cyp,
con uno a seis dobles enlaces. Derivados de aceites de pescado en la forma de &cidos grasos
omega-3 (w-3) son incrementalmente demandados como productos farmacéuticos, aditivos
alimenticios y suplementos nutricionales.

La mayor parte de estos productos son concentrados de EPA (&cido eicosapentaenoico) y
DHA (&cido docosahexaenoico). Ellos tienen valor farmacéutico en la prevencion y
tratamiento de enfermedades cardiovasculares disminuyendo el contenido de lipidos en sangre

(colesterol, LDL's y triglicéridos).

Los acidos grasos de aceites de pescado pueden ser procesados ya sea como acidos grasos
libres o como metil o etil ésteres. Debido a que los ésteres son méas estables que sus
respectivos acidos grasos y a su mayor solubilidad en didxido supercritico, los primeros son
preferidos para fraccionamiento supercritico. EI uso de etil ésteres es justificado en vistas de
la toxicidad del metanol. Metil o etil ésteres seran referidos en general como alquil ésteres o
FAAE (fatty acid alkyl esters).
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6.1.2 Trabajos previos

Diferentes procesos han sido explorados para el fraccionamiento de ésteres: métodos
tradicionales tales como extraccion con hexano o destilacion a vacio y técnicas tales como
cromatografia supercritica (Alkio et al., 2000), extraccion supercritica (Eisenbach, 1984;
Krukonis, 1988; Nilsson, 1988; Riha et al., 2000) y cristalizacion extractiva con urea (Arai et
al., 1986). El alto grado de insaturacion de estos aceites impide la destilacion a vacio debido a
que estos componentes son altamente termolabiles. La cromatografia supercritica alcanza
altas recuperaciones (Nilsson et al., 1996), pero sélo es adecuada para una operacion a escala
laboratorio. Alkio et al. (2000) report6 la produccion de ésteres de EPA y DHA con 50% y
90% de pureza, respectivamente, de aceite transesterificado de atin usando CO, como fase

movil.

La aduccion con urea permite obtener FAAE tres veces mas concentrados en EPA y DHA que
uno natural. En este proceso, ésteres de acidos grasos saturados, y mono- y di-insaturados son
removidos por formacion de aductos con urea, mientras que los componentes méas poli-
insaturados permanecen en la fase liquida y son fraccionados posteriormente. La aduccion con
urea puede ser llevada a cabo ya sea con solventes organicos como etanol o en didxido de
carbono supercritico. La Food and Drug Administration de USA ha alertado recientemente
acerca de la formacion de un carbamato, cuando se aplica aduccidn con urea en presencia de
etanol (Cannas et al., 1999). Consecuentemente, el uso de didxido de carbono supercritico es
preferido (Arai et al., 1986; Saito, 1986; Suzuki, 1988).

La destraccion es un proceso de fraccionamiento supercritico que combina los efectos de la
separacion por destilacion -basada en diferencias de presiones de vapor de los componentes-,
y de separacion por extraccion -fundada en interacciones especificas entre las moléculas de

soluto y solvente-.

La extraccion (destraccion) en fluidos supercriticos es una alternativa factible para el
fraccionamiento de FAEE y numerosos estudios experimentales han sido reportados.
Eisenbach (1984) mostré que EPA podia ser recuperado de una mezcla de etil ésteres de
acidos grasos de aceite de bacalao en un proceso semibach con didxido de carbono
supercritico. Este autor reportd 77% de recuperacion de EPA con una pureza de 48.2%. En

este esquema, un hot finger en el tope de la columna disminuye la solubilidad de ésteres en la
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fase gaseosa trabajando como un condensador parcial. Nilsson et al. (1988) extendid el trabajo
de Eisenbach y obtuvo concentraciones de EPA del orden del 70%; principalmente debido a
que el aceite de partida contenia una alta concentracion de EPA en los ésteres de C20. El
proceso semibach es adecuado para una operacion a escala laboratorio; para una produccion a
gran escala, los procesos a contracorrientes continuos son preferidos. Krukonis et al. (1992)
propuso un esquema a dos columnas y presentd resultados simplificados de simulacién para la
recuperacion continua de EPA y DHA de aductos formados al tratar con urea una mezcla de
FAEE de aceite de menhaden.

Staby et al. (1993a) hicieron una completa revision sobre datos experimentales de solubilidad
y equilibrio de fases en sistemas binarios y multicomponentes de fluidos supercriticos y
aceites de pescado y derivados, y sobre extraccion con fluidos supercriticos y cromatografia
analitica supercritica de FAEE. En estudios relacionados, Staby et al. (1993b) y Borch-Jensen
et al. (1994) midieron equilibrio de fases de CO, supercritico con FAEE derivados de aceite

natural de pescado (sand eel oil) y del mismo aceite previamente tratado con urea.

Borch-Jensen y Mollerup (1999) midieron equilibrio de fases de FAEE poli-insaturados de
aceite de pescado con tres diferentes fluidos supercriticos: dioxido de carbono, etano y
etileno, a distintas temperaturas y concluyeron que los ésteres fueron mas solubles en etano

que en didxido de carbono a las temperaturas investigadas.

Coniglio et al. (1995) estudio predicciones de equilibrio de fases de dioxido de carbono
supercritico con derivados de aceite de pescado. Estos autores exploraron las reglas de
mezclado de primer orden (MHV1) y segundo orden (MHV2) combinando la ecuacién de
estado de Soave Redlich Kwong con diferentes energias en exceso de Gibbs basadas en
modelos tales como UNIFAC/UNIQUAC y modelos de van der Waals. Ellos concluyeron
que las reglas de mezclado MHV1 usadas con UNIFAC modificada y una expresion
cuadratica para el co-volumen en la ecuacion de estado con una constante universal da
resultados satisfactorios para todos los sistemas.

Mas recientemente, Riha y Brunner (1999) midieron y modelaron equilibrio de fases de trece

mezclas de FAEE. Adicionalmente, ellos realizaron un fraccionamiento continuo de FAEE
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derivados de aceite de sardina con didxido de carbono supercritico en una columna de
destraccion a contracorriente, a escala piloto, con diferentes condiciones operativas (Riha y
Brunner, 2000). Componentes de bajo peso molecular desde C14 a C18 fueron extraidos
como productos de tope mientras que mezclas de C20 y C22 (ésteres ricos en EPA y DHA)
conformaron el producto de fondo, obteniendo purezas y rendimientos del orden del 95%.
Estos autores apuntan a la necesidad de un trabajo posterior de modelado termodinamico de
estos sistemas multicomponentes, especialmente si la separacion de una mezcla real es

rigurosamente simulada y optimizada.

Diaz et al. (2000a, 2001a) y Espinosa et al. (2000b, 2000c, 2001c) han desarrollado modelos
de programacion no lineal para la determinacion de Optimos esquemas de proceso Yy
condiciones operativas en una variedad de procesos supercriticos. Gros et al. (1998) y Diaz et
al. (2000b) han formulado modelos de programacion no lineal mezcla entera para la sintesis y
optimizacion de extraccion y deshidratacion de oxiquimicos de soluciones acuosas con fluidos
supercriticos. Mas recientemente, Espinosa y colaboradores han estudiado la remocion de
contaminantes de aceites grasos (Espinosa et al., 2000a), la desterpenacién de aceites citricos
(Espinosa et al., 2001a, 2001e) y el fraccionamiento de FAEE de aceites de pescado (Espinosa
et al., 2000b, 2001b, 2001d), utilizando técnicas de programacion no lineal.

En este trabajo, la aplicacién de la ecuacion de estado a contribucion grupal (GC-EQS)
(Skjold-Jargensen, 1984,1988) ha sido estudiada para prediccion del equilibrio de fases a alta
presion de sistemas compuestos de alquil ésteres de acidos grasos y dioxido de carbono.
Adicionalmente, 6ptimos esquemas y condiciones operativas para el fraccionamiento
supercritico de estos ésteres con dioxido de carbono han sido determinados a través de la
formulacién de problemas de programacion no lineal que incluyen modelos rigurosos para las
unidades del proceso. Diferentes diagramas de flujo alternativos para el fraccionamiento de

etil ésteres de aceites de pescado han sido explorados y optimizados.

6.1.3 Estructura de acidos grasos
En el Capitulo 4 (Seccion 4.1) analizamos la estructura y nomenclatura asociada con acidos
grasos Yy derivados. En este capitulo nos referiremos a estos compuestos utilizando

generalmente la nomenclatura abreviada; por ejemplo: C20:5 w-3, indicando un acido (o
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éster) con una cadena lineal de 20 atomos de carbono y 5 dobles enlaces alternados, el
primero de ellos en la posicion 3 a partir del grupo metilo terminal. En la Tabla 4.1 pueden
verse las estructuras y nomenclatura de algunos de los &cidos mas comunes presentes en
aceites vegetales. Los aceites de pescado contienen adicionalmente acidos de mayor longitud
de cadena y con mayor numero de dobles enlaces. Como se apuntd anteriormente, los acidos y
ésteres de mayor importancia economica son los conocidos como EPA (C20:5) y DHA

(C22:6), compuestos que buscamos separar a partir de procesos supercriticos.

6.1.4 Modelado termodindmico

Las predicciones de equilibrio de fases son obtenidas con la ecuacién de estado a contribucion
grupal, GC-EOS propuesta por Skjold-Jargensen (1984, 1988) para estudiar la solubilidad de
gases en mezclas no ideales a alta presion. Brignole et al. (1984) usé este modelo para
predecir la solubilidad de solventes en fluidos supercriticos.

Aln cuando los &cidos grasos y derivados de aceites de pescado son compuestos de diferente
longitud de cadena y grados de saturacion, su estructura molecular puede ser caracterizada por
unos pocos grupos funcionales: parafinicos (CHs/ CH,), olefinicos (CH=CH) y los grupos
éster (CH3COO- / -CH,COO-).

El desarrollo de procesos supercriticos para el fraccionamiento de &cidos grasos y derivados
de aceites de pescado requiere la prediccion de condiciones y composiciones de fases en
equilibrio para mezclas de componentes de alto peso molecular con gases a alta presion. A tal
efecto, el modelo GC-EOS ha probado ser exitoso, describiendo equilibrios liquido-vapor,
liquido-liquido y liquido-fluido supercritico para sistemas multicomponentes con el mismo

conjunto de parametros.

En el modelo GC-EOS, la energia de exceso de Helmholtz es expresada como:

A= Arep + Aatr 1)
donde Ay, (término repulsivo) es la contribucion de volumen libre y Ay €s un término
atractivo de van der Waals basado en interacciones a contribucion grupal. La contribucion al
volumen libre de la energia de exceso de Helmholtz es calculada asumiendo que las
moléculas son esferas duras, asi que existe un diametro caracteristico para cada compuesto.

De esta forma, equilibrio liquido-vapor y equilibrio liquido-liquido pueden ser predichos para
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sistemas multicomponentes si los didametros de esfera dura para cada componente son
provistos, junto con pardmetros de interaccion para diferentes grupos. Detalles de las

ecuaciones y parametros del modelo fueron dados en el Capitulo 3.

En este trabajo se propone una estrategia para la determinacion del diametro de esfera dura de
ésteres de largas cadenas con diferentes grados de insaturacion. Adicionalmente, se presenta
una discusion sobre ajuste de parametros de interaccion entre grupos para mezclas de dioxido

de carbono y alquil ésteres de acidos grasos de aceites de pescado.

6.1.4.1 Determinacion de parametros de interaccion para FAAE con didxido de carbono

Este punto fue discutido en el Capitulo 4 (Seccion 4.3.4). Con el objetivo de modelar
termodinamicamente aceites de pescado, dos nuevos grupos caracteristicos de ésteres de
acidos grasos fueron introducidos en la matriz de pardmetros del modelo GC-EOS.
Parametros de grupo puro para los grupos oxigenados CH3COO- y —CH,COO- fueron dados
en la Tabla 4.8, en la que también pueden consultarse sus parametros de interaccion con

grupos parafinicos, olefinicos y dioxido de carbono.

6.1.4.2 Determinacion del didmetro de esfera dura

El parametro relacionado al tamafio en el término repulsivo es el didmetro de esfera dura a la
temperatura critica (dc). Skjold-Jgrgensen (1984) propuso una dependencia del diametro
critico con la presion y la temperatura criticas, d. = f(T;, P;), para gases (componentes
compuestos de s6lo un grupo, por ejemplo, CO,) y para moléculas con completa aleatoriedad
(0;;=0 para todo i,j, i v=V).

Si este no es el caso, la presion y la temperatura criticas no son suficientes y el didmetro
critico de esfera dura es encontrado ajustando la presion de vapor calculada a la experimental,
a una temperatura dada. En este trabajo, el diametro de esfera dura para metil y etil ésteres ha
sido determinado de esta forma, cuando datos experimentales de presiones de vapor
estuvieron disponibles.

Para ésteres saturados y poliinsaturados de cadena larga no es posible determinar parametros
criticos experimentalmente y las presiones de vapor reportadas son extremadamente bajas e

inciertas, de modo que los didmetros se ajustaron tal que sean capaces de reproducir datos
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experimentales de VLE de mezclas binarias con dioxido de carbono. Este es el caso, por
ejemplo, de los ésteres de acidos grasos EPA (eicosapentaenoico: C20:5) y DHA

(docosahexaenoico: C22:6).

Existe adn un tercer grupo de ésteres para los cuales no se reportan en la literatura datos
experimentales de presiones de vapor ni de equilibrio en mezclas con CO,. Ante tal ausencia
de datos experimentales, resta la posibilidad de estimar los diametros criticos de ésteres en
base a alguna correlacion obtenida a partir de los didmetros que resultan de informacion
experimental. Siguiendo esta técnica, graficamos los diametros calculados en base a presiones
de vapor, como funcién de los volimenes de van der Waals, ryqw (Fredenslund et al., 1977) de
cada éster puro. Los valores correspondientes a metil y etil ésteres saturados se distribuyen
sobre una recta cuando se grafican en escala logaritmica. En la Figura 6.1 los circulos llenos
representan los diametros criticos de ésteres saturados y la linea continua, la correlacion lineal

obtenida en funcion del volumen de van der Waals de cada componente:

In d.= 1.075124 + 0.386989 In rygw 1)

Para ésteres no saturados, el volumen se reduce en forma proporcional a los grupos CH=CH
introducidos, respecto de ésteres saturados de la misma longitud de cadena. El diametro
critico, dc, muestra el mismo comportamiento, de modo que una Unica correlacion es posible
para ésteres saturados y no saturados si la expresion (1) se afecta de un término negativo,

funcién del nimero de dobles enlaces (w):

d.= exp(1.075124 + 0.386989 In(rvaw)) - 0.07 w @)

donde w indica el nimero de dobles enlaces del compuesto y rygw €s el volumen de van der

Waals del mismo compuesto saturado. Asi por ejemplo, el diametro del éster poliinsaturado

C20:4 se calculd con rygw correspondiente a C20:0 y con w=4.
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® FAAE saturados
o FAAE no saturados

dceane (cm/mol)
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Figura 6.1

Didmetro critico (d.) de alquil ésteres de acidos grasos, como funcion de los correspondientes

vollimenes de van der Waals. ® Saturados, © Insaturados, [1 diametros correlacionados para
alquil ésteres saturados. M: metil éster, E: etil éster. Los simbolos en negrita corresponden a
diametros criticos obtenidos de datos experimentales.

La Tabla 6.1 muestra los volumenes de van der Waals para los ésteres modelados en este
trabajo, junto con los parametros criticos estimados con el método de Joback (Joback et al.,
1983). Los correspondientes puntos normales de ebullicion fueron estimados con el Método
de Meissner (Meissner, 1949).

6.1.4.3 Prediccion del equilibrio de fases de FAAE de aceites de pescado con didxido de
carbono

Equilibrios de fase binarios entre componentes puros y dioxido de carbono han sido predichos
con el modelo GC-EOS y comparados a datos experimentales para diferentes metil ésteres
(Inomata et al., 1989): miristato (C14:0), palmitato (C16:0), estearato (C18:0) y oleato
(C18:1) desde 313.15 K a 343.15 K y etil ésteres (Bharath et al., 1989): estearato (C18:0),
oleato (C18:1), linoleato (C18:2), eicosapentanoato (C20:5) y docohexanoato (C22:6), desde
313.15 K a 333.15 K. La composicién grupal de FAEE es mostrada en la Tabla 6.1, junto con

propiedades criticas, volimenes de van der Waals y pesos moleculares.
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En el Capitulo 4, las Figuras 4.12a y 4.12b muestran equilibrios de fases de diferentes
binarios alquil éster — CO,. Un buen acuerdo de las predicciones con valores experimentales

puede notarse a lo largo de todo el rango de composiciones.

Las predicciones del modelo han sido también cotejadas con datos experimentales de
equilibrio de fases de distintas mezclas multicomponentes. Riha y Brunner (1999) reportaron
mediciones de equilibrio de fases para trece mezclas de FAEE diferentes con dioxido de
carbono en un rango de temperaturas de 313.15 K a 353.15 K y con presiones variando entre
9 y 25 MPa. Para modelar estas mezclas, ellos unieron varios componentes en cinco pseudo-
componentes sobre la base de la longitud de cadena (Cl14, Cl16, C18, C20 y C22) y
correlacionaron datos de equilibrio binarios y ternarios con la ecuacion de estado Peng
Robinson en combinacion con la regla de mezclado de Melhem. La mezcla fue tratada como
un pseudo-componente con el objetivo de obtener correlaciones de solubilidad. Para célculos
ternarios, estos autores unieron los cinco pseudo-componentes anteriores en dos Nnuevos:
(C14, C16, C18) y (C20, C22), regresionando diferentes ecuaciones exponenciales para
obtener coeficientes de particion como una funcion de pesos moleculares y pardmetros de

ajuste a cada temperatura.

En este trabajo ha sido modelada la mezcla de cinco componentes descripta en la Tabla 6.2
que representa aquella identificada como EE-4 por Riha y Brunner (1999). Su composicion ha
sido obtenida sobre la base de la composicion de la mezcla reportada por dichos autores, de
modo de reproducir la composicion de la pseudo-mezcla si los componentes fueran
condensados en cinco componentes sobre la base de longitud de cadena. Los componentes
seleccionados modelados con la GC-EOS son: C14:0, C16:0, C18:0, C20:5 y C22:6; los que

han sido elegidos para reproducir el peso molecular de la mezcla real (ver Tabla 6.2).
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Tabla 6.1 Composicién grupal (como es modelada por la GC-EOS) y propiedades
caracteristicas estimadas para alquil ésteres saturados y no saturados. M: metil éster, E: etil
éster.

Componentes Grupos T T P rvaw® Mw
CH; CH, CH=CH CH,COO (K) (K) (bar)
M C14:0 2 11 0 1 555.43 707.90 14.21 10.897 242
M C16:0 2 13 0 1 585.90 735.40 12.35 12.246 270
M C18:0 2 15 0 1 614.85 76290 10.84 13.595 298
M C18:1 2 13 1 1 619.33 767.00 10.53 13.363 296
E C14:0 2 12 0 1 570.87 721.67 13.23 11571 256
E C16:0 2 14 0 1 600.55 749.05 1156 12.920 284
E Cl16:1 2 12 1 1 605.17 757.73 11.98 12.688 282
E C16:2 2 10 2 1 609.94 766.94 1242 12.456 280
E C16:3 2 8 3 1 614.87 776.73 12.89 12.224 278
E Cl16:4 2 6 4 1 619.98 787.11 13.39 11.991 276
E C18:0 2 16 0 1 628.81 776.70 10.19 14.269 312
E C18:1 2 14 1 1 633.17 784.20 10.53 14.037 310
E C18:2 2 12 2 1 637.67 792.20 10.89 13.805 308
E C18:3 2 10 3 1 642.31 800.70 11.28 13.573 306
E C18:4 2 8 4 1 647.10 809.74 11.69 13.341 304
E C20:0 2 18 0 1 655.80 794.39 9.05 15.618 340
E C20:1 2 16 1 1 659.96 811.44 9.33 15.386 338
E C20:2 2 14 2 1 664.23 818.26 9.64 15.154 336
E C20:3 2 12 3 1 668.62 82556 9.96 14.922 334
E C20:4 2 10 4 1 673.14 833.33 10.29 14.689 332
E C20:5 (EPA) 2 8 5 1 677.78 878.00 10.64 14.457 330
E C21:5 2 9 5 1 690.30 853.25 10.01 15.132 344
E C22:0 2 20 0 1 681.68 834.65 8.08 16.967 368
E C22:1 2 18 1 1 685.65 839.89 8.33 16.735 366
E C22:2 2 16 2 1 689.72 840.57 8.58 16.502 364
E C22:3 2 14 3 1 693.90 851.67 8.85 16.270 362
E C22:4 2 12 4 1 698.19 858.23 9.13 16.038 360
E C22:5 2 10 5 1 702.59 865.26 9.43 15.806 358
E C22:6 (DHA) 2 8 6 1 707.11 872.77 9.74 15574 356

# Punto normal de ebullicién, estimado por el Método de Meissner (Meissner, 1949)
® parametros criticos, estimados por el Método de Joback (Joback et al., 1983)
¢ rvew: Volumen de van der Waals, calculados como en UNIFAC (Fredenslund et al., 1977)
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Tabla 6.2 Composicion de FAEE de aceite de sardina. Comparacion entre la mezcla EE4 de
componentes condensados (Riha y Brunner, 1999) y la mezcla de cinco componentes
modelada con la GC-EOS (esta Tesis).

Componentes condensados Componentes modelados Composicion
(Datos experimentales) (GC-EQS, este trabajo ) (% en peso)

Ci14 C14:0 7.69

C16 C16:0 30.73

C18 C18:0 23.25

C20 C20:5 22.55

C22 C22:6 15.78

Mw = 308.0 Mw = 307.3

La Figura 6.2 muestra un diagrama presion-composicion para la mezcla EE-4 (Riha y
Brunner, 1999) y predicciones (esta Tesis) a tres temperaturas diferentes para la mezcla de 5
componentes con dioxido de carbono. Se debe notar que las predicciones estan basadas sobre
la informacion grupal indicada en la Tabla 6.1. EI equilibrio de fases del sistema pseudo-

ternario de la Figura 6.3 es también predicho satisfactoriamente por la ecuacién de estado.

—7r1 r 1 ~ 1 1 1 1 1 1T - T °
25 - -
Datos experimentales:

= 3132K

e 333.2K
20 4 A 343.2K
predicciones GC-EOS

15

P (MPa)

o+ F—1—7—
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10

fraccién masica de CO,

Figura 6.2.
Datos experimentales (Riha y Brunner, 1999) para la mezcla EE-4 y predicciones de la GC-EOS
para equilibrio liquido-vapor de mezclas pseudo-binarias FAEE-CO,.



Capitulo 6 6-12

0.0
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C14+C16+C18 C20+C22

Figura 6.3.
Equilibrio de fases para el sistema pseudo-ternario a 333.15 Ky 14 MPa (fraccion en peso)

@ Datos experimentales (Riha y Brunner, 1999), [1 predicciones GC-EOS.

Un concentrado de diez componentes w-3 (Tabla 6.3) propuesto por Borch-Jensen et al.
(1999) ha sido también modelado y predicciones de equilibrio liquido-vapor de la mezcla con
dioxido de carbono han sido comparadas a datos experimentales en la Figura 6.4. Como
puede verse, las predicciones del modelo GC-EOS son satisfactorias para 343.15 K pero no
son tan buenas a baja temperatura y presiones por encima de 8 MPa. Probablemente, las
diferencias entre composiciones de fase experimentales y predichas son debidas a la
proximidad al equilibrio liquido-liquido, cuando la temperatura disminuye. En este caso, el
modelo es muy sensitivo a los didmetros criticos de los componentes, algunos de los cuéles

han sido estimados, cuando ninguna informacion experimental estuvo disponible.

Finalmente, dos mezclas reales de etil ésteres de &cidos grasos de aceite de pescado han sido
modeladas para comparar la calidad de las predicciones con datos experimentales: un aceite
natural (sand eel oil) y uno previamente tratado con urea (urea-sand eel oil).

La Tabla 6.4 muestra las composiciones de estas mezclas como se modelaron en este trabajo,
junto con mediciones experimentales determinadas cromatograficamente por Staby et

al.(1993) y Borch-Jensen et al. (1994), respectivamente.
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Tabla 6.3 Composicion de etil ésteres de acidos grasos (concentrado de w-3) (Borch-Jensen

etal., 1999).
Componentes Concentracion
masa (%) molar (%)
C16:3 0.29 0.353
Cl6:4 0.20 0.244
C18:0 0.45 0.49
C18:4 2.28 2.545
C20:4 2.92 2.984
C20:5 (EPA) 52.53 54.03
C22:3 1.68 1.574
C22:4 1.08 1.02
C22:5 2.47 2.34
C22:6 (DHA) 36.10 34.42
Porcentaje de EPA en ésteres de C20 95
Porcentaje de DHA en ésteres de C22 87

30
Datos exp. (B-Jensen et al., 1999):
® 313.15K
A 343.15K

25 - predicciones GC-EOS

20 H a
~
©
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2 154 R
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0 —— ,
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composicién en peso de CO,

Figura 6.4 Equilibrio entre fases para un concentrado de w-3 y CO,. Comparacion con datos
experimentales (Borch-Jensen et al., 1999).
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Tabla 6.4 Composicién de aceite (sand eel oil): natural y previamente tratado con urea.
Comparacién de la mezcla modelada (GC-EOS) con mediciones experimentales.

Componente Aceite natural Componente Aceite tratado con urea
datos exp?  modelado datos exp”  modelado
masa% masa% (mol%) masa% masa% (mol%)
C10:0 0.4
C12:0 0.2
C14:0 75 9.3(11.1) C14:0 0.8 1.2 (1.5)
Cl14:106 0.5 12-Me-C14.0 0.1
C15:0 0.5 C14:106 0.2
C15:106 0.2 C15:106 0.1
C16:0 18.5 18.5(19.9) C16:17 0.5
C16:1057 12.4 15.2 (16.5) 14-Me-C16:0 0.3
Cl16:2 14 Cl6:2 2.3 3.1(3.6)
C16:3 0.6 C16:3 1.6
C16:408 0.8 C16:408 2.9 4.3 (5.1)
C18:0 2.2 2.1(2.1)
C18:109 10.2 12.5(12.2) C18:109 0.6
C18:1w7 2.3 C18:206 12 1.8(1.9)
C18:20% 2.9 C18:30%6 0.8
C18:3ub 0.4 C18:3uB 0.9 1.7(1.8)
C18:303 1.3 8.4 (8.4) C18:403 12.7 12,5 (13.5)
C18:4083 3.8
C20:0 0.2 C20:100 0.6
C20:109 4.2 4.4 (4.0) C20:206 0.5 1.1(1.1)
C20:206 0.3 C20:406 0.9
C20:3w8 0.2 C20:3w3 0.1
C20:403 0.7 1.2(1.1) C20:4063 1.0 1.8(1.8)
C20:5w8 (EPA) 10.0 10.1 (9.3) C20:5w8 (EPA) 35.9 35.9 (35.8)
C22:1011 6.5 7.6 (6.3) C22:1will 0.3 0.4 (0.4)
C22:100 1.0 C22:100 0.1
C21:5003 0.4 0.5(0.4) C21:5(03 15 15(1.4)
C22:5u3 05 0.5(0.4) C22:5u3 0.4 1.5(1.4)
C22:6(3 (DHA) 9.6 9.7 (8.3) C22:506 11
C22:6(8 (DHA) 33.2 33.2 (30.7)
% de EPA en ésteres de C20 64.5 % de EPA en ésteres de C20 92.0
% de DHA en ésteres de C22 53.9 % de DHA en ésteres de C22 90.7
Mw 305.18 304.83 Mw 328.60 328.69

3(Staby et al., 1993); "(Borch-Jensen et al., 1994)
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Como se apuntd previamente, la GC-EOS puede predecir no s6lo el equilibrio liquido-vapor
sino también el equilibrio liquido-liquido (LLE) en condiciones subcriticas, con el mismo
conjunto de parametros. Staby et al. (1993) reportaron LLE a 283.15 K y equilibrio trifésico
LLV a dicha temperatura y presiones cercanas a 5 MPa, para el sistema CO,-aceite de
pescado (sand eel oil). Cuando el modelo GC-EQOS es utilizado para identificar las diferentes
regiones de equilibrio, se obtiene la Figura 6.5. Esta figura es una ampliacion de la isoterma
inferior de la Figura 6.6, un diagrama presion-composicion para la mezcla natural aceite de

pescado + CO; a tres temperaturas diferentes.

La separacion de fases liquidas es encontrada a 292 K y el LLVE en el rango de presiones
indicado en la figura. El desfasaje en la temperatura probablemente sea consecuencia de la
aproximacion de didmetros criticos en los componentes para los cuales no hay datos
experimentales de equilibrio liquido-vapor, dado que el LLE es muy sensible a dichos
parametros. Por otro lado, el rango de composiciones donde se producen los distintos cambios
de fase (Figura 6.5) es muy pequefio, lo que puede apreciarse en la Figura 6.6 donde toda la
escala de composiciones es graficada. Esto confirma la capacidad del modelo GC-EOS para
detectar cambios en las propiedades de los sistemas, cuando un Unico conjunto de parametros

es utilizado para representarlos.

5707 1229215k
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= ]
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Figura 6.5
Diferentes regiones de equilibrio de fases identificados con el modelo GC-EOS y un Unico
conjunto de pardmetros, para el sistema pseudo-binario CO,-FAEE de aceite natural de pescado.
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Los procesos de simulacion y optimizacion también requieren predicciones confiables de
solubilidad de mezclas reales de FAEE de aceites de pescado en la fase rica en diéxido de
carbono y coeficientes de distribucion (Kragg) en el rango de temperaturas y presiones
correspondiente a extraccion supercritica. En la Figura 6.7, datos experimentales de
solubilidad de aceite natural (sand eel oil) en la fase vapor en funcién de la presion, son
comparados a predicciones de la GC-EOS para dos tipicas temperaturas operativas del
proceso de fraccionamiento. Como es bien conocido, los procesos de destraccion con dioxido
de carbono son normalmente llevados a cabo a temperaturas entre 50°C y 70°C vy la

recuperacion del solvente es realizada a temperaturas cercanas a 40°C.
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Figura 6.6 Diagrama presién-composicion para un Figura 6.7 Solubilidad de ésteres de aceite

aceite natural de pescado (sand eel oil) y CO.,. natural de pescado en CO, como funcion de la
Valores experimentales (Staby et al., 1993) y presibn a dos temperaturas  diferentes.
predicciones de la GC-EOS (esta Tesis) Comparacion entre valores experimentales (Staby

et al., 1993) y predichos (este trabajo).

Adicionalmente, en la Figura 6.8, predicciones de coeficientes de distribucion para trece
componentes que representan el aceite natural son graficados contra datos experimentales a

343 K y dos niveles de presion diferentes. Cada simbolo corresponde al coeficiente de
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distribucion de un éster diferente, mostrando que las predicciones son buenas cuando los
simbolos caen sobre la diagonal o muy cerca de ésta.

Para mayor claridad, los trece ésteres fueron posteriormente condensados en cinco
componentes sobre la base de sus longitudes de cadena para graficar sus coeficientes de
distribucion como funcién de la presién y estudiar la calidad de las predicciones en el rango

completo de presiones, como se muestra en la Figura 6.9.
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Figura 6.8
Coeficientes de distribucion (Krage) de ésteres de aceite natural (Tabla 6.4) a 343 K.
Comparacidn entre predicciones y datos experimentales a 12.5 y 15 MPa.

La Figura 6.10 muestra el efecto de la presion sobre los coeficientes de distribucion de los
ésteres del acido eicosapentaenoico (EPA) y docosahexaenoico (DHA) para el aceite natural
(sand eel oil) y didxido de carbono a dos temperaturas diferentes. Esta figura confirma que el
modelo es capaz de predecir los coeficientes de distribucion de estos componentes entre
ambas fases, en las condiciones de extraccién. Las predicciones no son tan confiables a la
temperatura de recuperacion del solvente, 40°C, y presiones superiores a 10 MPa, lo que
también puede apreciarse en la Figura 6.6. Sin embargo, esta operacion es realizada a mas

bajas presiones, en el rango donde las predicciones del modelo son seguras.
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Cuando predicciones del equilibrio liquido-vapor de una mezcla de CO, y ésteres de aceite

previamente tratados con urea (urea-sand eel

oil), son contrastadas contra datos

experimentales, el acuerdo entre ambos es también satisfactorio. En la Figura 6.11 se grafican

coeficientes de distribucién de dichos ésteres sobre una base libre de solvente.
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Figura 6.9 Dependencia con la presion de
coeficientes de distribucion de etil ésteres (C14 a
C22) de aceite natural (sand eel oil), a 343.15 K.
Predicciones (esta Tesis) y datos experimentales
(Staby et al.,1993)

KPUFAS

0S5 T T T T T T
Datos experimentales:
EPA: e 313.15K
1 A 343.15K
DHA: O 313.15K
A 343.15K
predicciones GC-EOS:
EPA

0.4

0.3 A

0.2 A

0.1

0.0 H

24
Presiéon (MPa)

Figura 6.10 Dependencia de la presion de los
coeficientes de distribucion de ésteres de EPA 'y
DHA entre un aceite natural (sand eel oil) y
CO,, a dos temperaturas. Predicciones (esta
Tesis) y datos experimentales (Staby et
al.,1993)

De los resultados de esta seccién podemos concluir que las predicciones de equilibrio de fases

multicomponentes con el modelo termodinamico GC-EQOS, basado en parametros de grupo

puro y coeficientes de interaccion obtenidos en este trabajo, provee claramente un buen

acuerdo con datos experimentales, tanto para mezclas de FAEE de aceites naturales como

sintéticos con diéxido de carbono.

Con predicciones termodinamicas confiables pueden llevarse a cabo posteriores procesos de

simulacion y optimizacion.



6-19 Fraccionamiento de aceites de pescado

T T T T T T T
Experimental data:
5 ] o Ci14:.0
o Cil6:4
A C18:4
v C20:5
& C226
—— GC-EOS predictions

KCOZ-free (m aSS)

10.0 125 15.0 175 20.0 225
Pressure (MPa)

Figura 6.11
Coeficientes de distribucion (base libre de CO,) de etil ésteres de aceite de pescado tratado con
urea (urea-sand eel oil) como funcién de la presion, a 343.15 K. Datos experimentales (Borch-
Jensen et al., 1994) y predicciones de la GC-EOS (esta Tesis)

6.2 Analisis y Optimizacion de procesos para recuperacion de EPA y
DHA de aceites de pescado

El fraccionamiento de etil ésteres de acidos grasos usando didxido de carbono cuasicritico es
realizado en una columna de despojo multietapas a alta presion con flujos a contracorriente.
La Figura 6.12 muestra el esquema mas simple extractor/separador que permite separar la
mezcla alimentada en dos fracciones. Una corriente de reciclo de didéxido de carbono es
alimentada al fondo de la columna y los componentes que son mas solubles en la fase
solvente son removidos de la fase liquida. La alimentacién de FAEE es introducida en una
posicién intermedia. El producto de tope, rico en los componentes mas volatiles, es calentado
y expandido en el separador. Bajo estas condiciones, la solubilidad de los FAEE en CO; es
drasticamente reducida y ellos forman una fase liquida saturada. El dioxido de carbono es
recomprimido y reciclado a la columna. El liquido es parcialmente retornado a la columna
como reflujo y el resto es obtenido como destilado (extracto). El refinado es una corriente de

FAEE enriquecido en los componentes mas pesados. El reflujo es necesario no solo para
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producir un efecto de rectificacion, sino también para mantener el sistema dentro de la region
bifasica. Para el fraccionamiento completo de FAEE se requieren columnas adicionales.

S
2 » Extracto
Mezcla de FAEE O 1E
de aceite de pescado
CoO, ... Reposicion
> ‘—D de CO,
W » Refinado
Figura 6.12

Esquema simple de separacion de una mezcla de FAEE en dos fracciones.

6.2.1 Modelos de Simulacion y Optimizacion

El problema de optimizacion para la determinacion de condiciones operativas optimas para
diferentes esquemas de procesos supercriticos ha sido formulado como el siguiente modelo de

Programacion No Lineal (NLP):

Max f(x)
X

S.t.
h(x) =0
c(x)=0

g(x)<0

x € 0", X £ X <Xy,
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donde x corresponde a variables de optimizacion continuas. Ellas son presion y temperatura
de extraccidn, flujo de solvente y relacion de reflujo para cada etapa de extraccion-separacion.
Las restricciones de igualdad, h, representan el modelo matematico del proceso, el que es
resuelto en un simulador secuencial de procesos. Este programa incluye modelos rigurosos
para un extractor multietapas a alta presion (Brignole et al., 1987) y un flash multifasico
(Michelsen et al., 1982).

La GC-EOS ha sido integrada como soporte termodinamico para estas rutinas de simulacion
de las unidades del proceso. Las restricciones de desigualdad, g, incluyen especificaciones del
proceso y limites operativos. En este trabajo, la funcidn objetivo es la maximizacion de la
recuperacion de ésteres de EPA (C20:5) y DHA (C22:6). Las restricciones de igualdad
adicionales, c, corresponden a las ecuaciones de reciclo del reflujo. ElI subproblema de
optimizacion no-lineal ha sido resuelto en la forma de camino no-factible.

Los problemas de programacion no-lineal han sido resueltos con un algoritmo de
Programacién Cuadratica Sucesiva (Biegler et al., 1985).

El modelo de optimizacion no-lineal, resuelto con técnicas de optimizacion locales, no
garantiza una solucion para un optimo global; sin embargo, los resultados numéricos
reportados han sido obtenidos corriendo el programa con diferentes puntos iniciales que

convergen al mismo optimo local.

6.2.2 Discusioén de resultados

6.2.2.1 Separacion de fracciones de C20+ y C18- de mezclas de ésteres de aceite de sardina.

Comparacion con resultados de planta piloto.

Un sistema simple extractor-separador (Figura 6.12) ha sido rigurosamente simulado para el
fraccionamiento de una mezcla de ésteres de aceite de sardina, obteniéndose ésteres de C20 y
C22 como productos de fondo. La composicion de la mezcla alimentada al extractor,
representativa de aquella determinada por Riha y Brunner (1999), fue dada en la Tabla 6.2. En
un trabajo posterior, los mismos autores (Riha y Brunner, 2000) realizaron la separacion entre

ésteres de bajo peso molecular (C14, C16 y C18) y ésteres de alto peso molecular (C20 y
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C22), en una columna de destraccién a contracorriente a escala piloto. A efectos de comparar
con sus resultados, las mismas condiciones operativas han sido simuladas para una columna
de 40 etapas. Ambos resultados se muestran en la Tabla 6.5. Un valor mas pequefio ha sido
obtenido para la relacion solvente/alimentacion, probablemente debido a las diferentes
condiciones experimentales utilizadas en el separador, las cuales no fueron reportadas. En este
trabajo la separacion flash se llevo a cabo a 6 MPa y 313 K. El acuerdo es razonablemente
bueno, considerando que la volatilidad relativa entre los componentes claves es menor que 1.5
Yy, en este rango, las variables del proceso de separacién son muy sensibles a errores en dicho

parametro.

Tabla 6.5 Fraccionamiento de ésteres de aceite de sardina con dioxido de carbono
supercritico. Resultados experimentales (Riha y Brunner, 2000) y de simulacion (esta Tesis).

Variables Valor experimental  Resultados de simulacion
Pextractor (MPa) 14.5 14.5
Textractor (K) 333.15 333.15
Reflujo/Liquido del separador 0.88 0.74
Solvente/alimentacion (Kg/Kg) 126.00 102.67

Pureza del producto de tope (C14,C16,C18) (%) 95.98 97.61

Pureza del producto de fondo (C20,C21,C22) (%) 99.04 99.32
Recuperacion de livianos (C14 a C18) (%) 99.40 99.20
Recuperacion de pesados (C20 a C22) (%) 92.66 95.24

6.2.2.2 Optimizacion de procesos para recuperacion de ésteres de EPA y DHA de mezclas de

FAEE de aceites de pescado

(i) Fraccionamiento con dioxido de carbono supercritico
La mezcla de FAEE de aceite natural (sand eel oil) dada en la Tabla 6.4 ha sido fraccionada

en contracorriente con CO, para obtener concentrados de EPA y DHA. La alimentacion se
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model6 como una mezcla de trece componentes en el rango de C14:x a C22:x. Distintos
compuestos del mismo nimero de carbonos fueron incluidos para explorar la posibilidad de
separar C20:5 y C22:6 de otros ésteres de acidos grasos que sélo difieren en el grado de
insaturacion. La Figura 6.13 muestra el esquema de tres columnas analizado para recuperar

EPA y DHA en las corrientes de productos.

FAEE de mezcla de
aceite natural C14:x+C16:x+C18:X
de pescado
(13 E
1
componentes)
reposicion. s co, E—
S,
Concentrado de
— : * EPA
I —
mezcla de
concentrado
C20:x+C21:5+C22:x de C20°x O E;
E2
C oz rep?smlon
refinado
Concentrado de
DHA
Figura 6.13

Esquema para el fraccionamiento de ésteres de EPA y DHA con didxido de carbono supercritico a
partir de aceite natural de pescado (sand eel oil)

En la primera columna, una mezcla enriquecida de C20:x a C22:x es obtenida como producto
de fondo. La presencia de ésteres de alta volatilidad relativa en dicha columna, conjuntamente
con la corriente de reflujo, logran un efecto de rectificacion importante y una consiguiente
remocion de componentes livianos del producto de fondo. Las dos columnas restantes, por lo
tanto, actian como columnas de despojo, con sélo un efecto menor de rectificacién, de modo
que el producto de tope estd siempre contaminado con componentes de mayor nimero de
carbonos. Este efecto fue observado también en los resultados de planta piloto y de

simulacion reportados en la Tabla 6.5. En consecuencia, parte del EPA alimentado es perdido
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por tope en la primera columna y parte de DHA en el producto de tope de la segunda
columna. EI DHA es obtenido como producto de fondo en la segunda columna, y en la tercera
un concentrado de EPA es recuperado como destilado.

La Tabla 6.6 muestra los limites sobre las variables de optimizacion y sus valores en el
optimo no-lineal para cada columna. La relacion de reflujo corresponde a la fraccion del
producto liquido del separador que es reciclado a la columna de extraccién. Las columnas
operan a temperatura similar, pero mas altas presiones y mayores relaciones
solvente/alimentacion son requeridas para las ultimas dos columnas, debido a que la
separacién tiene lugar con componentes en un pequefio rango de namero de carbonos
(C20+C21+C22). La Tabla 6.7 da la recuperacion y pureza total en el punto éptimo. Adn
cuando la concentracion de ésteres de C20 en la corriente de producto de tope de la columna
E3 es de 91.70%, el concentrado de EPA tiene una pureza de solo 60.46% molar, debido a la
baja concentracion de EPA en la fraccion de C20 del aceite natural (sand eel) alimentado
(64.50% molar, ver Tabla 6.4). Esto indica que ninguna separacion posterior pudo ser
obtenida entre EPA y los restantes ésteres de C20. La Tabla 6.7 también muestra que la
recuperacion optima total de DHA ha sido 80.02 % en la corriente de producto (corriente de
fondo en la columna E2), con aproximadamente una concentracion molar de 80%, y 99.83%
de concentracion molar para ésteres de C22. EI DHA remanente y los ésteres de C22 han sido
obtenidos como productos de fondo en la tercera columna. La composicién y recuperacion
para las diferentes columnas que comprende el esquema de separacion completo son dadas en
la Tabla 6.8.

Tabla 6.6 Variables de optimizacion y sus limites para la recuperacion de esteres de EPA y

DHA con SC-CO; en el esquema 6ptimo de la Figura 6.13.
Alimentacion: FAEE de aceite natural (sand eel oil). Composicién en Tabla 6.4.

] limites Optimo operativo
Variable o )
inferior  superior ColumnaEl ColumnaE2 Columna E3
Pextr (MPa) 12.00 17.00 14.50 15.52 15.80
Textr (K) 320.00  350.00 333.02 333.30 334.60
Reflujo (%) 40.00 90.00 77.00 79.00 83.00

S/F (base libre de CO,) 100.00  300.00 110.21 193.85 208.55
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Los resultados de la Tabla 6.8 muestran que el fraccionamiento con SC-CO; puede ser
comparable a un paso de cromatografia supercritica, la que alcanza concentraciones de 50% y
90% de EPA y DHA obtenidos de una mezcla de FAEE de aceite de atdn (Alkio et al., 2000).
Sin embargo, el contenido de DHA de este aceite es de 24%, contra 11% del aceite
fraccionado en nuestro estudio (sand eel oil) y las concentraciones de EPA y DHA logradas
en las corrientes de productos son altamente dependientes de sus concentraciones en la

fraccion del nimero de carbonos correspondiente en el aceite de partida.

Tabla 6.7 Recuperacion y pureza total optimas para el esquema de separacion de tres
columnas con CO, como solvente. Alimentacion: FAEE de aceite natural (sand eel oil)

Variable Optimo operativo
Recuperacion total de C20 (%) 93.72
C20 en la corriente de producto (% molar) 91.70
Recuperacion total de EPA (%) 94.98
EPA en la corriente de producto (% molar) 60.46
Recuperacion total de DHA (%) 80.02
DHA en la corriente de producto (% molar) 80.09

Tabla 6.8 Detalle de recuperacion y concentracion para unidades individuales de
fraccionamiento de FAEE de aceite natural (sand eel oil) con CO, en el esquema éptimo de
separacion con tres columnas. T: producto de tope; B: producto de fondo.

Variable Columna E1 Columna E2 Columna E3
NUmero de etapas 40 48 60
Plato de alimentacion 12 24 25
Recuperacion de la fraccion C14 a C18 (%) 99.7 (T 100.00 (T) -
Recuperacion de C20 (%) 96.28 (B) 99.90 (T) 97.44 (T)
Concentracion de C20 (% molar) 47.04 (B) 65.47 (T) 91.70 (T)
Recuperacion de EPA (%) 96.82 (B) 99.92 (T) 98.18 (T)
Concentracion de EPA(% molar) 30.88 (B) 42.97 (T) 60.46 (T)
Recuperacion de C22 (%) 99.87 (B) 55.46 (B) 90.63 (B)
Concentracion de C22 (% molar) 50.83 (B) 99.83 (B) 94.46 (B)
Recuperacion de DHA (%) 99.97 (B) 80.34 (B) 99.63 (B)

Concentracion de DHA (% molar) 28.15 (B) 80.09 (B) 25.40 (B)
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Con el objetivo de lograr una separacion posterior de las corrientes ricas en C20:5 y C22:6, se
ensayaron técnicas de separacion adicionales. La opcién de utilizar un entrainer (o cosolvente)
para fraccionamiento ulterior de etil ésteres de acidos grasos con diferente grado de
insaturacion e igual longitud de cadena, fue una de las alternativas explorada. La corriente de
producto de DHA (fondo de E2) fue posteriormente alimentada a una cuarta columna, con
dioxido de carbono supercritico como solvente y etil acetato como cosolvente (en la
proporcion 99 a 1%, respectivamente), pero la recuperacion de C22:6 no pudo ser mejorada.
La misma conclusion fue obtenida cuando se exploré el uso de este entrainer en una columna
adicional para separar EPA del resto de los ésteres de C20. Los resultados numéricos
obtenidos indican que, a pesar de que la adicion de etil acetato incrementa la solubilidad de
ésteres en la fase vapor, éste es levemente selectivo respecto del grado de insaturacion, lo que

no justifica la inclusién de un componente adicional al proceso.

En el punto siguiente se analiza otra posible alternativa para lograr mayores recuperaciones y

purezas.

(ii) Fraccionamiento supercritico combinado con aduccién con urea

Los resultados de la seccion previa muestran que bajas concentraciones de EPA (C20:5) y
DHA (C22:6) en las fracciones de C20 y C22 de la corriente alimentada implican bajas
concentraciones de estos componentes en el producto. Cada fraccion de ésteres de un nimero
dado de carbonos no puede ser separada en sus componentes individuales por destraccion
supercritica, debido a que sus volatilidades relativas son muy cercanas.

Si el aceite de partida contiene una concentracion mas alta de EPA y DHA, maés altas
concentraciones pueden ser esperadas. El contenido de ésteres poliinsaturados de un aceite
natural de pescado puede aumentarse tratando previamente la mezcla de FAEE con urea. Esta
técnica, conocida como aduccién, permite remover los ésteres saturados y levemente
insaturados, tratando la mezcla de ésteres con una solucion de urea caliente en un solvente tal
como etanol. Después de enfriar, la urea cristaliza formando aductos con los ésteres saturados
y monoenos Yy dienos, mientras que los ésteres de acidos grasos poliinsaturados permanecen

disueltos y pueden ser mas tarde aislados de la fase solvente.
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El efecto del procesamiento del aceite con urea puede verse en la Tabla 6.4, donde se
muestran las composiciones de aceite de pescado (sand eel oil) natural (Staby et al., 1993) y
del mismo aceite tratado con urea (Borch-Jensen et al., 1994). Para esta nueva alimentacion,
predicciones de coeficientes de distribucion entre la fase liquida y la fase dioxido de carbono
supercritico fueron comparadas con datos experimentales en la Figura 6.11, sobre una base
libre de solvente.

Se estudiaron diferentes procesos de optimizacion, los que se discuten en los parrafos

siguientes.

En un esquema de dos columnas, 92.2% de EPA puede ser recuperado como producto de tope
en la segunda columna, con sélo 74.71 % de concentracion. Consecuentemente, se requiere
una tercer columna, y el proceso es aquel mostrado en la Figura 6.14. En este caso, el proceso
tiene una recuperacion total optima de EPA de 80.18% con 80% de concentracion molar de
EPA en el refinado de la columna E3 (contra 60% cuando éste fue obtenido del mismo aceite
natural). El producto de fondo de la columna E2 es un concentrado de DHA, con una
concentracion molar de 95.32% y una recuperacion total optima de DHA de 89.06%. Las
Tablas 6.9 a 6.11 muestran las variables operativas principales, la relacion solvente/

alimentacion (S/F) y la recuperacion de productos en este proceso éptimo.

Tabla 6.9 Variables de optimizacion y sus limites para recuperacion de EPA y DHA con SC-
CO; en un esquema de tres columnas. Alimentacion: urea-sand eel oil, composicion: Tabla 6.4.

Variable Limites Optimo operativo

inferior  superior ColumnaEl1 ColumnaE2 ColumnaE3

Pextr (MPa) 12.00 17.00 15.9 15.84 14.99
Textr (K) 320.00  350.00 340.3 334.8 339.5
Reflujo (%) 40.00 90.00 83.0 78.9 87.8

S/F (base masica) 100.00  300.00 90.5 147.87 174.30

En el fraccionamiento supercritico de ésteres de aceites natural de pescado (sin aduccion con
urea), un claro corte es obtenido entre C18 y C20 en la primer columna de destraccion. Sin

embargo, con aduccidn con urea, la separacion entre C18 y C20 es muy dificultosa —los C18
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distribuyen entre el extracto y el refinado-, asi que la recuperacion de C20 es del 92.5% en el
refinado, con 86% de recuperacion de C18 en la corriente de producto de tope (contra 99% en

el fraccionamiento del aceite natural)

Concentrado de
FAEE de aceite C14:x+C16:x+C18:x

de pescado tratado

con urea O =

(13 componentes
CO | |
repolsicic’)n J‘E_FB
Concentrado de - e
C20:x+C21:5+C22:x concentradg
de C20:x
O EZ
reposicién ici6
C02 : C 02 rep(g)swlon
AR gy OF S— : DT
Concentrado de Concentrado de

DHA EPA
Figura 6.14

Recuperacion de ésteres de EPA 'y DHA con SC-CO; a partir de aceite de pescado previamente
tratado con urea (urea-sand eel oil).

Tabla 6.10 Recuperacion y pureza total optimas para el esquema de separacion de tres
columnas con CO, como solvente. Alimentacion: aceite tratado con urea (urea adducted sand eel oil)

Variable Optimo operativo
Recuperacion total de C20 (%) 83.35
C20 en la corriente de producto (% molar) 86.37
Recuperacion total de EPA (%) 80.18
EPA en la corriente de producto (% molar) 80.00
Recuperacion total de DHA (%) 89.06

DHA en la corriente de producto (% molar) 95.32
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Una alternativa para obtener productos de mayor pureza con mas alta recuperacion puede ser
la introduccion de un paso de aduccién con urea para cada corriente de producto al final del
proceso de fraccionamiento supercritico de la Figura 6.13.

De esta forma, la concentracion de EPA en el producto final se incrementa de 60 % a 87 %,
con 94 % de recuperacion total en el proceso, y la concentracion de DHA llega a ser del 96.40

% en el producto final, con un 80 % de recuperacion total.

Finalmente, el tratamiento con urea del refinado de la columna E1 de la Figura 6.13, que
consiste de un concentrado de EPA-DHA al 59.03% resulta en un concentrado de EPA-DHA
al 90.5%. Esta corriente puede ser enviada como un concentrado de w-3 de alta pureza o

posteriormente fraccionado en las columnas E2 y E3.

Tabla 6.11 Detalle de recuperacion y concentracion para unidades individuales de
fraccionamiento con CO, de FAEE de aceite de pescado previamente tratado con urea (urea-
adducted sand eel oil). T: producto de tope; B: producto de fondo.

Variable Columna E1 Columna E2 Columna E3
NUmero de etapas 60 60 40
Plato de alimentacion 30 25 6
Recuperacion de la fraccion C14 a C18 (%) 86.06 (T) 100.00 (T) 90.52 (T)
Recuperacion de C20 (%) 92.50 (B) 99.61 (T) 90.46 (B)
Concentracion de C20 (% molar) 48.70 (B) 80.68 (T) 86.37 (B)
Recuperacion de EPA (%) 92.49 (B) 99.67 (T) 86.98 (B)
Concentracion de EPA(% molar) 45.10 (B) 74.71 (T) 80.00 (B)
Recuperacion de C22 (%) 100.00 (B) 89.81 (B) 99.16 (B)
Concentracion de C22 (% molar) 44.16 (B) 99.52 (B) 9.14 (B)
Recuperacion de DHA (%) 100.00 (B) 90.89 (B) 99.38 (B)

Concentracion de DHA (% molar) 41.79 (B) 95.32 (B) 7.75 (B)




Capitulo 6 6-30

6.3 Resumen y Conclusiones

Predicciones seguras de equilibrio de fases en condiciones cuasicriticas, para mezclas de CO,
con ésteres grasos altamente insaturados provenientes de la trans-esterificacion de aceites de
pescado, han sido obtenidas con el modelo termodinamico GC-EOS.

Una correlacion a contribucion grupal de diametros criticos ha sido desarrollada para
componentes para los cuéles ninguna informacion experimental estaba disponible.

Tanto las predicciones de equilibrio como las rigurosas simulaciones de procesos fueron
verificadas con resultados experimentales.

La formulacién de un modelo de programacion no lineal permitié determinar condiciones
operativas optimas para las complejas columnas de destraccién, altamente sensibles al caudal
y composicion del reflujo y caudal de solvente.

Se discutieron esquemas de procesamiento para diferentes mezclas de aceites naturales y de
aquellos tratados previamente con urea, y se analizo el uso de cosolventes.

Las predicciones termodinamicas y simulaciones del proceso justifican el uso de un paso de
aduccion con urea cuando una mayor recuperacion y concentracion de EPA y DHA son

requeridas.
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7.1 Procesado de aceites esenciales con SC-CO,

En esta seccion son analizados esquemas y condiciones operativas dptimas para la remocion
de terpenos de aceites esenciales citricos con didxido de carbono supercritico. El problema
es formulado como un modelo de programacion matematica utilizando la ecuacion de estado
a contribucion grupal (GC-EOS) para predicciones rigurosas de equilibrio de fases. Tanto las
predicciones termodinamicas como los resultados de simulacion son acordes con estudios
experimentales. Resultados de optimizacion permiten mejorar los valores experimentales

reportados de pureza y recuperacion de productos.

7.1.1 Introduccién

Los aceites esenciales citricos son ampliamente utilizados en perfumes, productos
farmacéuticos y quimicos y principalmente como saborizantes y aromatizantes en productos
alimenticios.

Estos aceites estan contenidos en pequefias glandulas presentes en la porcidon coloreada de la
piel de los frutos y consisten de cientos de componentes, tales como terpenos, sesquiterpenos,

alcoholes, aldehidos y ésteres, ademas de pigmentos, ceras, resinas y flavonoides.

La extraccion tradicional de aceites citricos se realiza por prensado en frio de las frutas antes
o durante la extraccion del jugo. El proceso comienza con la ruptura de las celdas que
contienen el aceite y lavado con agua, con lo que se logra una emulsion agua-aceite que es
posteriormente concentrada por centrifugacion al 93-95%. Luego de eliminar las ceras los
aceites son almacenados a 15-22 °C bajo una atmoésfera inerte para evitar una ulterior

degradacion del producto.

Los terpenos son hidrocarburos ciclicos y aliciclicos insaturados de férmula molecular C;oH¢
que contribuyen levemente al sabor del aceite, actuando fundamentalmente como transporte
de los compuestos oxigenados. Estos hidrocarburos son facilmente descompuestos por la luz
y el calor y se oxidan rdpidamente, produciendo compuestos indeseables. Por otra parte, su

naturaleza no polar los hace solubles en alcohol pero insolubles en agua.
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El proceso de remocion de terpenos denominado desterpenacion o folding, permite concentrar
los compuestos oxigenados —aldehidos, alcoholes, ésteres y cetonas- que constituyen la
fraccion de sabor y aromatica caracteristica de estos aceites, conduciendo a un producto final
mas estable y soluble. El aceite desterpenado se comercializa como tal a un precio
considerablemente superior al del aceite obtenido por prensado en frio, en tanto que la
fraccion terpénica obtenida como subproducto es utilizada en la preparacion de bebidas

gaseosas, en productos de panaderia/reposteria y en productos farmacéuticos y de perfumeria.

Existen diferentes procesos para obtener el aceite concentrado: destilacion con vapor,
destilacion a vacio, extraccion con solventes y procesos de adsorcion.

La diferencia de puntos de ebullicion entre la fraccion terpénica (149-177°C) y la fraccion
oxigenada (170-220°C) permite separarlas por destilacion con vapor, pero el aceite es
expuesto a relativamente altas temperaturas, conduciendo a degradacion térmica del
producto. Para mantener la temperatura tan baja como sea posible se debe recurrir a
destilacion a vacio, un proceso de mayor costo donde se producen importantes pérdidas de
aldehidos y la consiguiente alteracion el sabor del producto.

En cuanto a la extraccion con solventes orgédnicos (éter, hexano, etc.), los productos finales
resultan contaminados con residuos de solvente, los que tienen que ser removidos por
destilacion, implicando posterior degradacion térmica.

El fraccionamiento de aceites citricos ha sido resuelto exitosamente por adsorcién/desorcion
cromatografica (Chouchi et al., 1994, 1995) utilizando silica gel como adsorbente, pero altos
consumos energéticos son necesarios para desorber los compuestos oxigenados. Por otra
parte, la operacion es semibach, lo que podria no ser atractivo para procesar grandes

volumenes de aceites citricos.

Los procesos descriptos son objetables porque conducen a diferencias en el sabor del
producto cuando se lo compara con el de aceite resultante de prensado en frio, y por sus bajos
rendimientos, formacién de productos degradados que producen olores y sabores indeseables
y/o adicion de solventes que mas tarde deben ser removidos.

En este marco, la extraccion supercritica (SCE) aparece como un interesante proceso
alternativo de destilaciéon a baja temperatura para separar hidrocarburos terpénicos de los

compuestos oxigenados en aceites citricos prensados en frio. A las caracteristicas propias de
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los fluidos supercriticos debe sumarse la no toxicidad de solventes como el didxido de
carbono, de primordial importancia para aplicaciones en el procesado de alimentos.

La extraccion supercritica de terpenos de aceites citricos crudos es altamente influenciada por
propiedades fisicas tales como presion de vapor, polaridad y peso molecular de los
componentes, las que afectan sus solubilidades en didéxido de carbono. La Tabla 7.1 muestra
las propiedades fisicas de algunos de los componentes presentes en estos aceites esenciales.
La Figura 7.1 compara presiones de vapor de componentes caracteristicos de los aceites
citricos prensados en frio. Puede notarse que los hidrocarburos terpénicos (limoneno y Q-
pineno) tienen las mas altas presiones de vapor. La presion de vapor de limoneno es 4.3 veces
superior a aquella de linalool a 50°C (Temelli, 1987) y el linalool es el componente de mas
alta presion de vapor de los compuestos oxigenados. Por otra parte, las fuerzas de interaccion
entre las moléculas facilitan la separacion de terpenos. Los coeficientes de actividad de
limoneno son mayores que aquellos de linalool, y dicha diferencia se incrementa con el
caudal de diéxido de carbono (Temelli, 1987).

Por ser los compuestos mas volatiles del aceite y debido a su naturaleza no polar, los terpenos
son selectivamente arrastrados a la fase de diéxido denso, en un proceso de fraccionamiento
supercritico denominado destraccion, que combina los efectos de la separacién por
destilaciéon -basada en diferencias de presiones de vapor de los componentes-, y de
separacion por extraccion -fundada en interacciones especificas entre las moléculas de soluto

y solvente-.

En este trabajo se aborda el problema de modelado termodinamico y sintesis de procesos de
desterpenacion a alta presion de aceites citricos con fluidos supercriticos: una opcién

“limpia” con bajas temperaturas de operacion y sin residuos de solvente.

7.1.2 Trabajos previos

Una practica usual en el modelado de procesos de fraccionamiento es trabajar con
componentes claves del sistema a tratar. Si la separacion es posible, es valido inferir que
todos los componentes de mayor volatilidad que el componente extraido seran removidos del
aceite y todos aquellos con volatilidades relativas inferiores al producto clave de fondo,

resultaran igualmente recuperados en el refinado.



Capitulo 7 7-4

Tabla 7.1 Propiedades fisicas de componentes seleccionados de aceites esenciales citricos.

Clasificacion Compuestos Formula Peso molecular Punto de ebullicion normal (°C)
Terpenos sabineno CioHi6 136 149
O-pineno CioHis 136 155
mirceno CioHi6 136 166
d-limoneno CioHis 136 177
y—terpineno C10H16 136 182
Aldehidos decanal C0H»00 156 208
citral Ci0H160 152 225
Alcoholes linalool Ci0H;50 154 198
O-terpineol CioH150 154 220
Esteres linalil acetato C1,H,00, 196 220
Cetonas nootkatone Ci5H,0 218 170¢1 mm He)
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Presiones de vapor versus temperatura para algunos componentes caracteristicos de aceites citricos crudos.
(Perry y Green, 1999)



7-5 Analisis y Optimizacion de Procesos Supercriticos

En la mayoria de los aceites citricos, el limoneno es el terpeno que se encuentra en mayor
proporcion, pero difieren en el compuesto oxigenado que les confiere las caracteristicas
propias de sabor y aroma. Es asi que en el aceite esencial de naranja la fraccién oxigenada es
representada por un alcohol (linalool) y un aldehido (decanal), en el aceite de limon por un
aldehido (citral), en el aceite de mandarina y de pomelo es también el citral el compuesto
responsable del sabor y un éster (antranilato de metilo) en el primer caso y una cetona

(nootkatone) en el segundo, son los responsables del aroma.

Existe en la literatura relativamente escasa informacion de equilibrios de fases binarios a alta

presion entre componentes presentes en los aceites citricos y didxido de carbono.

Di Giacomo et al.(1989) midieron solubilidades de limoneno y citral en didoxido de carbono
denso a temperaturas de 308-323 K y presiones de 3-11 MPa, conjuntamente con unos pocos

datos de selectividad para diferentes mezclas de estos componentes en didéxido supercritico.

Pavlicek et al. (1993) reportaron datos experimentales de equilibrio de fases del binario CO,
- O-pineno, un terpeno presente en los aceites citricos, de mayor volatilidad relativa que el
limoneno. Los datos obtenidos a 313, 323 y 328 K y en el rango de 3.5 a 10 MPa de presion,
fueron posteriormente modelados con Soave-Redlich-Kwong utilizando reglas de mezclado

de van der Waals, con parametros de interaccion ajustados a cada temperatura.

Iwai et al.(1994, 1996) y Chang et al. (1999) reportaron datos experimentales de equilibrio
liquido-vapor a alta presion de los binarios CO,-limoneno y COs-linalool en rangos de
temperatura y presion de 313-333 K y 4-10 MPa, en tanto que Marteau et al. (1995) midieron
VLE de CO,-limoneno y CO,-citral a presiones cercanas al punto critico de la mezcla (7 a 10

MPa) en el rango de temperaturas de 310 a 323 K.

Recientemente han sido publicados datos de equilibrio de sistemas ternarios representativos
de los aceites citricos: CO,-limoneno-citral (Kalra et al., 1987) y CO,-limoneno-linalool
(Morotomi et al., 1999; Vieira de Melo et al., 1999). Sin embargo, existen muy pocos
trabajos que contengan datos de equilibrio de fases entre CO, y aceite citrico crudo (Temelli,

1987; Kalra et al., 1987; Dariva et al., 1999).
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Temelli (1987) discutio la aplicacion de SC-CO; para remover terpenos de aceite de naranja
(variedad: Valencia) prensado en frio, reportando datos de equilibrio de fases para este
sistema a temperaturas de 40 a 70°C y presiones de 8.3 a 12.4 MPa y analizando aspectos
dinamicos relacionados a la extraccion. Utilizando un extractor a escala piloto, Temelli midio
solubilidades mutuas de aceite y didoxido de carbono y estudid cromatograficamente la
composicion de ambas fases liquida y vapor. En un trabajo posterior (Temelli et al., 1990) los
autores utilizaron dichos resultados experimentales como paso previo para modelar
termodindmicamente el sistema aceite de naranja-CQO,, calculando la selectividad del solvente
respecto a los componentes claves limoneno y linalool con un enfoque y-¢ y empleando la
ecuacion de estado a contribucion grupal (GC-EOS) para estimar el coeficiente de fugacidad
de todos los componentes como funcion de la temperatura y de la presion. Lamentablemente,
no se dan en este trabajo tablas o graficos donde los resultados experimentales puedan
compararse con aquellos predichos por la ecuacion de estado. Sin embargo, se reportan
errores absolutos promedio entre los valores de solubilidad reales y predichos, siendo de
8.1% para limoneno y 11.5 % para linalool. Al respecto, los autores consideran estos errores

consistentes con la incertidumbre experimental estimada.

En un completo y consistente trabajo experimental realizado por Kalra et al. (1987), los
autores analizaron la composicion de aceite de limon utilizando cromatografia gaseosa y
reportando 23 componentes en el rango de C10 a C15. Datos de equilibrio de fases del
pseudo-binario aceite de limon-CO, fueron medidos a tres temperaturas (50, 60 y 80°C) y
presiones de 9.3 a 10.7 MPa. Adicionalmente, la distribucion de componentes en fase liquida
y fase vapor fue estudiada a partir de una mezcla representativa del aceite de limén: 75% en
peso de limoneno y 25% en peso de citral. Densidades de equilibrio de ambas fases fueron

también tabuladas para el aceite real y para la mezcla modelo 75/25 limoneno/citral.

Recientemente, datos de VLE para el pseudo-binario CO;-aceite de naranja fueron publicados
por Dariva et al. (1999). Los experimentos se llevaron a cabo en una celda de volumen
variable a alta presion, permitiendo a los autores realizar un diagrama de fases P-T para este

sistema, cubriendo un amplio rango de temperaturas (35-70°C) y presiones de 7 a 11 MPa.
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Respecto al uso de fluidos supercriticos aplicados a este tipo de problemas de separacion, el
tema ha sido intensamente estudiado desde un punto de vista experimental, con enfoques que
han abarcado desde la simple extraccion a contracorriente, al uso de extracciébn en
contracorriente semibach y continua con reflujo externo o interno —inducido por gradientes
térmicos-. Uno de los primeros trabajos en este campo corresponde a Gerard (1984), quién
utilizd una columna continua de extraccidon a contracorriente a alta presion con reflujo y
propuso una presion de extraccion de 8 MPa y una temperatura de 60 a 70 °C basado en el
comportamiento de los componentes del aceite esencial puro. Sin embargo, en un trabajo
posterior, Stahl y Gerard (1985) estudiaron la solubilidad de limoneno y de tres
sesquiterpenos presentes en los aceites esenciales a temperatura cercana a la temperatura
critica del CO; y en el rango de presiones de 4 a 12 MPa, concluyendo que terpenos e
hidrocarburos sesquiterpénicos pueden ser separados de la fraccion oxigenada a menor
temperatura (40°C) y presiones superiores a 8 MPa, condiciones para las cudles estos

compuestos son completamente miscibles en CO, .

El efecto de reflujo interno sobre la recuperacion y selectividad en un proceso semi-continuo
fue estudiado experimentalmente por Sato y colaboradores (1995). Estos autores analizaron el
comportamiento de aceite de naranja crudo y de una mezcla modelo consistente de limoneno,
linalool y citral, cuando son puestas en contacto con didxido de carbono introducido en forma
continua en el fondo de la columna con una distribucion axial de temperaturas de 313 a 333
K. Los resultados fueron comparados a aquellos obtenidos sin gradiente de temperatura y sin
reflujo externo. El efecto de la presion y caudal de solvente fue también analizado variando
las condiciones de extraccion entre 8.8 y 11.8 MPa y el caudal de CO; entre 0.091 a 0.512
gr/s . Manteniendo la columna a una temperatura uniforme de 313 K, la solubilidad de los
componentes en CO, fue muy alta y ninguna separacion fue conseguida. Un experimento
posterior se realizo a temperatura controlada de 333 K y 8.8 MPa, y el limoneno fue separado
de los compuestos oxigenados (linalool y citral), pero la selectividad para cada componente
fue pequefia, requiriéndose grandes tiempos de extraccion debido a la baja solubilidad
comparada con aquella a baja temperatura. Trabajando con un gradiente de temperaturas
desde 313 K en el fondo a 333 K en el tope de la columna, la selectividad fue aumentada y
limoneno, linalool y citral fueron extraidos secuencialmente. Los autores concluyen que un

pequenio gradiente de temperaturas de 20 K es suficiente para mejorar la separacion como
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resultado del efecto de la temperatura sobre la solubilidad de los componentes y que la
velocidad de extraccion de terpenos aumenta con un aumento en el caudal de solvente y en la
presion, limitada por la aparicion de una mezcla homogénea de solutos y didéxido de carbono
supercritico. Sato et al. (1995) aseguran haber logrado una exitosa desterpenacion del aceite
de naranja crudo trabajando a 8.8 MPa y con distribucion de temperaturas de 313 a 333 K,
pero sugieren la optimizacion de las condiciones operativas del proceso para aumentar el
fraccionamiento. En un trabajo posterior, Sato et al. (1996a) estudiaron el proceso anterior
utilizando la ecuacidn de estado cubica Peng-Robinson para estimar el equilibrio del sistema
ternario CO,-limoneno-linalool representativo del aceite de naranja. Con el objetivo de
procesar mayores volumenes de aceite y mejorar la selectividad y el rendimiento de la
separacion, Sato et al.(1996b) analizaron la extraccidon continua a contracorriente de la misma
mezcla ternaria anterior, reemplazando el reflujo interno por uno externo, y operando a 333 K
y 8.8 MPa. En estas condiciones y con una relacion de caudales solvente/alimentacion igual a
80, los autores afirman que una maxima selectividad y recuperacion de limoneno puede ser
lograda alimentando la mezcla de modo de generar una mayor seccion de despojo (Stripping)

que de enriquecimiento.

Reverchon et al. (1997) estudiaron experimentalmente el fraccionamiento de aceites citricos
con dioxido supercritico introduciendo una mezcla de cuatro componentes claves en una
columna continua y operando a contracorriente con reflujo externo. Los autores analizaron el
efecto de distintas variables sobre la extraccion de terpenos de una mezcla modelo formada
por dos hidrocarburos terpénicos (limoneno y Y-terpineno) y dos compuestos oxigenados
(linalool y linalil acetato). Un exhaustivo trabajo experimental fue realizado cambiando
alternativamente el punto de alimentacion de la mezcla en la columna, la presion y
temperatura de operacion, la relacion solvente/aceite requerida y el tipo de relleno utilizado
en la columna. Sin embargo, los autores apuntan a la necesidad de un analisis asistido
computacionalmente para minimizar el nimero de experimentos y optimizar condiciones
operativas en términos de recuperacion de la fraccidon oxigenada y selectividad de la

separacion.

En un trabajo experimental més reciente, Budich y colaboradores (1999) exploran las

condiciones de extraccion de terpenos de aceite esencial de naranja con el objetivo de
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minimizar la relaciéon solvente/alimentacion, alegando que un minimo S/F en funcion de las
condiciones operativas, minimiza el didmetro de la columna requerido y los costos operativos

relacionados al reciclo de solvente.

En las siguientes secciones se plantea el disefio de un proceso de desterpenacion de aceites
esenciales citricos basado en un riguroso modelado termodindmico y en la optimizacion del

proceso.

7.1.3 Modelo de Optimizacion

El problema de optimizacion ha sido formulado como un modelo de Programacion No Lineal
(NLP):
Min. f(x)

X

s.t.

h(x)=0
cx)=0
gx)<0

x e 0" X < X < Xy,

donde X corresponde a las variables de optimizacion, las que han sido seleccionadas para
representar las principales decisiones continuas: presion y temperatura de extraccion y
separacion, caudal de solvente y relacion de reflujo. Las restricciones de igualdad, h,
representan el modelo matematico del proceso, resuelto en un simulador secuencial de
procesos. Este programa incluye rigurosos modelos para un extractor multietapas a alta
presion (Brignole et al., 1987) y un flash multifasico (Michelsen, 1982). La GC-EOS ha sido
integrada como soporte termodinamico para las rutinas de simulacién de las unidades del
modelo. El problema de optimizacion no lineal fue resuelto con el algoritmo de programacion
SQP (Biegler y Cuthrell, 1985) por el método de camino no-factible (Biegler, 1985) con
restricciones de igualdad adicionales, C, correspondientes al reciclo del reflujo. Las
restricciones de desigualdad, g, incluyen especificaciones del proceso y limites operativos. Se

consideraron diferentes funciones objetivo f(x).
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7.2 Desterpenacion de aceite de naranja

7.2.1 Modelado Termodinamico

La Figura 7.2 muestra la composicion caracteristica del aceite de naranja con una fraccién
masica promedio de terpenos (componentes 1 a 5 en la figura) entre 80-95 % en peso, segun
la variedad.

No obstante la complejidad de la mezcla, este aceite puede modelarse en principio como una
mezcla de dos componentes claves: limoneno y linalool; el primero representativo de la
fraccion terpénica, el segundo de la fraccidbn aromatica oxigenada. El decanal fue
inicialmente considerado como un potencial compuesto representativo de la fraccion
oxigenada -debido a que su concentracion es casi tan grande como la de linalool-; sin
embargo, el cociente de presiones de vapor de limoneno a decanal es del orden de 8, frente a
4 para limoneno/linalool, haciendo que esta ultima separacion sea mas dificultosa (ver Figura

7.1).

1. w-Pinene 10. Decanal
2. Sabinzne 11. Neral
3. Myrcene/Octanal 12. Geranial
4. Phellandrane 13. Dodecanal
14. Caryophylene
G, Lnknown 15, [-Copaene
¥.__Monanal 16. Famesene
8. Linalool 17. Valencene
o, itranellal 18. [-Sinansal
19. o-Sinensal
12 13 17
11
18
P 19
[ | | | | | | | | | | | | | | | | | I |
0 2 ] 4] a 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 0 32 M 3k 3B
Min
Figura 7.2

Cromatograma de aceite esencial de naranja.

De este modo, si utilizando CO, como solvente es posible obtener un producto de fondo
del extractor practicamente libre de terpenos, serd valido inferir que todos los compuestos
mas volatiles que el limoneno (1 a 4 en la Figura 7.2) dejaran la columna como productos de

tope, y en forma equivalente, todos los componentes mas pesados que el linalool (9 a 19 en la
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Figura 7.2, incluyendo decanal) saldran en el refinado de la misma, conformando el aceite

desterpenado, un producto de alto valor comercial .

El modelado de equilibrio de fases a contribucion grupal requiere conocer las estructuras
quimicas de los componentes involucrados para identificar los grupos que los conforman.
En la Figura 7.3 se muestran las estructuras del limoneno, un hidrocarburo ciclico no saturado

y del linalool, un alcohol terciario insaturado.

ICH3
Limoneno
ik or
CH; —C =CH CH, CH, —(.l?—CH:CHQ
CH =
: =
Linalool CHSC — CHE

Figura 7.3
Estructuras quimicas de componentes claves.

En la Tabla 7.2 se dan los parametros criticos y la presion normal de ebullicion (Daubert &
Danner, 1989) a partir de los cudles se calcul6 el didmetro critico de los componentes puros.
En la Tabla 7.3 se dan los parametros de grupo puro y de interaccion binaria utilizados en el
modelado de mezclas entre componentes de aceite de naranja y dioxido de carbono. Los
pardmetros de grupos olefinicos fueron tomados de Pusch y Schmelzer (1993) o interpolados
de sus valores (en cursiva). Para la interaccion didxido de carbono - aromadticos se utilizaron
parametros revisados de Bamberger et al. (1994). Los parametros restantes (no mostrados en

la Tabla 7.3) se tomaron de la matriz original de la GC-EOS (Skjold-Jergensen, 1988).

1 . . . r 7 . L
No obstante, las interacciones en una mezcla multicomponente podrian hacer mas compleja la separacion.
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Tabla 7.2 Propiedades fisicas y didmetro critico de componentes puros.

Componente T, P. Ty Peso Dc
(K) (bar) (K) molecular (cm*/mol)
CO, 304.2 72.80 - 44.00 3.129
Limoneno 660.0 27.50 449.65 136.2 5.603
Linalool 630.5 23.88 471.15 154.24 6.198

Tabla 7.3 Parametros aplicados al modelado de mezclas de limoneno y linalool con COs,.

Parametros de grupo puro (Pusch & Schmelzer, 1993)

Grupos T (K) q g g’ 9"’
C=CH 600 0.676 546780 -1.0966 0
C=CH2 600 0.988 323440 -0.6328 0
CH=CH, 600 1.176 337980 -0.6764 0
Parametros de interaccion binaria (los valores en cursiva son extrapolados)
[ ] Kij K’ij aij a;i
C=CH CH; 1.000 0 0. 0.
WS-CH; (B) 1.000 0 0. 0.
CY-CH 1.000 0 0. 0.
CY-CH, 1.000 0 0. 0.
ACH 1.000 0 0. 0.
ACCH3; 1.000 0 0. 0.
CH=CH, 1.094 0 0. 0.
C=CH, 1.094 0 0. 0.
CO, 1.000 0 0. 0.
COH 0.773 0 1.376 1.376
C=CH, CH, 1.000 0 0. 0.
WS-CH3; (B) 1.000 0 0. 0.
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continuacion Tabla 7.3

CY-CH 1.040 0 0. 0
CY-CH, 1.040 0 0. 0
ACH 1.040 0 0. 0
ACCH,; 1.040 0 0. 0
CH=CH, 1.094 0 0. 0
CO, 1.057 0 0. 0
COH 0.769 0 0.603 0.603
CH=CH, CH, 1.000 0 0. 0.
WS-CH; (B) 1.000 0 0. 0
CY-CH 1.000 0 0. 0
CY-CH, 1.000 0 0. 0
ACH 0.984 0 0. 0
ACCH; 1.034 0 0. 0
CO, 0.948 0 0. 0
COH 1.040 0 -4.389 1.146
CO, ACH 1.060 0 3329 -6.888
ACCH,; 1.100 0 -3.94 -14.93

En las Figuras 7.4 y 7.5, predicciones de equilibrio de fases a alta presion para los sistemas
binarios limoneno + CO, y linalool + CO, son comparadas con datos experimentales de Iwai
et al. (1994, 1996). La calidad del ajuste en la fase densa puede verse en la seccion ampliada
a la derecha de cada isoterma. La calidad del modelo para reproducir datos de equilibrio
binarios de estos dos sistemas es remarcable, considerando que ni el limoneno ni el linalool
fueron incluidos en la estimacion de parametros de la base de datos de la GC-EOS, es decir,

el modelo es totalmente predictivo.

La Figura 7.6 compara el comportamiento de solubilidad a temperatura cercana a la critica
para didxido de carbono (31°C) y relativamente baja presion. A presiones cercanas a la del

punto critico de CO, puro (7.28 MPa), la solubilidad en CO, es pequefia para ambos
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Figura 7.4 VLE de la mezcla CO, + limoneno.
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Figura 7.5 VLE de la mezcla CO, + Linalool

componentes, creciendo exponencialmente a presiones superiores, como resultado del
aumento exponencial de la densidad de la fase liviana. Aun cuando en este caso el limoneno
continua exhibiendo la mas alta solubilidad, la diferencia respecto del componente oxigenado
se reduce, indicando una pérdida de selectividad en el sistema. Al respecto, la optimizacion

restringida del proceso resulta fundamental para la eleccion de las variables operativas.
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En la Figura 7.7 se observan los llamados puntos de inversion de solubilidades, dados por la
interseccion de las dos isotermas. A uno y otro lado de dichos puntos el comportamiento de
solubilidad es opuesto: a presiones inferiores a las del punto de inversion la solubilidad
aumenta con la temperatura, en tanto que a mayores presiones el aumento de temperatura se
traduce en menor solubilidad. Puede notarse que el modelo es capaz de predecir
satisfactoriamente dicho punto de inversion. Este comportamiento serd oportunamente
utilizado en el proceso de extraccion para generar el reflujo necesario, disminuyendo la

temperatura y la presion del extracto para producir la separacion del CO, de la fase pesada.

Densidad (Kg/m3)

60 70 80 90 100 200 400

300
1w . — .

Datos experimentales
o (lwai et al., 1994)
0 (lwai et al., 1996)
predicciones GC-EOS

o
[
L

limoneno

linalool

Solubilidades en CO, (% molar)

0.01 T T T

6
Presion (bar)

Figura 7.6
Comparacion de solubilidades de limoneno y linalool en CO,a 313.15 K.
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Figura 7.7
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Puntos de inversion de solubilidades de limoneno y linalool en CO, a temperaturas supercriticas.




Capitulo 7 7-16

Posteriormente evaluamos la capacidad predictiva del sistema ternario CO, + limoneno +
linalool, basandonos en datos experimentales de Morotomi et al. (1999). El diagrama ternario

de la Figura 7.8 muestra la evolucion de composiciones a temperatura y presion constante.

Limoneno

0.0

Linalool

Figura 7.8
Diagrama ternario para el sistema CO, + limoneno + linalool. Datos experimentales a 333.2 K (Morotomi et al.,

1999): (o) 6.9 MPa, (A) 10 MPa; (O ) predicciones de la GC-EOS.

Sobre el mismo se han graficado dos isobaras. La zona rayada corresponde a la region de
inmiscibilidad liquido-fluido supercritico, donde la fase liquida es claramente observada, en
tanto que la fase vapor se confunde con el vértice derecho por estar formada practicamente
por CO, puro (las lineas rectas son “lineas de union” -o “tie lines”’- que unen los puntos
representativos de fases en equilibrio). En el Capitulo 2 vimos que esta clase de diagramas
ternarios (Tipo II; ver Figura 2.13 b), con presencia de inmiscibilidad para dos de los
sistemas binarios, resulta muy conveniente para la separacion en una columna a
contracorriente, garantizando el equilibrio bifasico en toda la columna y asegurando una alta

separacion del componente mas volatil.

Solubilidades de ambas fases para el sistema aceite de naranja crudo - CO, han sido
reportadas en Temelli (1987) y Temelli et al. (1988) a distintas presiones y temperaturas.
Sin embargo, los resultados fueron publicados en forma grafica, lo que impide una

comparacion cuantitativa con predicciones de nuestro modelo.
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Dariva et al. (1999) midieron la composicion del sistema CO, — aceite de naranja tabulando
los datos a dos temperaturas diferentes y para tres presiones distintas. Estos datos
experimentales nos permitieron comparar el comportamiento de solubilidad de la mezcla
modelo (80% en peso de limoneno + 20% de linalool) con aquel de la mezcla real. La Figura

7.9 muestra un acuerdo satisfactorio entre datos medidos y simulados.

0.22 T T T T T T T T T T T T T T
0.20 _ Datos exp. - aceite de naranja (Dariva et al.,1999): |
] A 333.15K A o

0.18 4 ® 343.15K i |
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Figura 7.9
Comparacion de datos experimentales de equilibrio de la mezcla CO,-aceite de naranja. con
resultados de la GC-EOS para la mezcla representativa CO2 + limoneno/linalool (80/20% en
peso)

Adicionalmente, la selectividad de limoneno frente a linalool en la mezcla ternaria fue
cotejada con datos experimentales reportados por Sato et al. (1996a) a dos presiones
diferentes y para temperaturas de 323 a 353 K. Estos autores utilizaron la ecuacion de estado
Peng-Robinson para modelar el equilibrio de fases. Considerando que la selectividad
representa un limite termodinamico a la eficiencia de la separacion, resulta necesario contar
con un modelo que reproduzca ciertamente esta variable. La Tabla 7.4 contiene los valores
predichos por la GC-EOS y los experimentales y calculados con PR-EOS por Sato y
colaboradores. La desviacion relativa promedio respecto a datos medidos es del 14% para la

GC-EOS y 54% para PR-EOS.
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Tabla 7.4 Selectividad de limoneno frente a linalool. Comparacion de datos experimentales
con resultados de los modelos termodindmicos PR-EOS y GC-EOS.

Experimental PR-EOS GC-EOS
T (K) P (MPa) ‘
(Sato et al., 1996a) (Sato et al., 1996a) (esta Tesis)

323 8.8 2.26 3.47 2.48
333 8.8 2.05 3.44 2.49
343 8.8 2.30 3.22 242
353 8.8 1.98 2.96 2.31
333 9.8 1.88 2.97 2.22

7.2.2 Analisis y Optimizacion del proceso

Se consideraron cuatro alternativas para un estudio detallado:
1) simple extraccion a contracorriente,
11) extraccion a contracorriente con gradientes de temperatura,
1i1) extraccion con reflujo externo,

v) una combinacion de reflujo externo e interno.

El esquema general es mostrado en la Figura 7.10. En esta figura, las lineas continuas indican
extraccion a contracorriente con o sin gradientes de temperatura (alternativas i y ii) y las
lineas punteadas indican caminos alternativos cuando reflujo externo es elegido (alternativas
iii y iv). Por lo tanto, la alimentacion de aceites esenciales es introducida en el tope del
extractor en la extraccion a contracorriente y unas pocas etapas por debajo del tope cuando es
utilizado reflujo externo, en tanto que el didéxido de carbono supercritico es alimentado por el
fondo de la columna.

Con este esquema obtenemos la fraccion terpénica como producto de tope y el aceite

desterpenado en el refinado de la columna.

El extracto es calentado —si hay reflujo externo-, expandido y enviado al separador. El
didxido es presurizado y reciclado al extractor. La corriente de fondo del separador puede ser
parcialmente reciclada al extractor (reflujo externo) u obtenida como el producto terpénico

en el esquema de extraccion simple.
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Separador
------ > ) —>
<—D \ fraccion
« -=-=-==-- > ;-
/ terpénica
) ---p
aceite —O
esencial Extractor
Co, «—— reposicion
») » aceite desterpenado

Figure 7.10

Proceso supercritico de desterpenacion de aceites esenciales naturales.

El problema de optimizacion ha sido formulado como un modelo de programacion no lineal
considerando temperatura y presion de extraccion, relacion de reflujo, temperatura de
separacion y flujo de solvente como variables de optimizacion.

Se consideraron como funciones objetivo alternativas: maximizar la recuperacion de linalool
o minimizar la relacion de caudales de solvente a alimentacion (S/F).

Las restricciones no lineales incluyen modelos rigurosos de las distintas unidades y
especificaciones del proceso. La factibilidad de la separacion estuvo basada en el
comportamiento de equilibrio de la mezcla ternaria, modelado con la ecuacion de estado a
contribucion grupal GC-EOS. El problema no lineal ha sido resuelto con OPT (Biegler y
Cuthrell, 1985).



Capitulo 7 7-20

7.2.3 Discusion de resultados

El analisis y optimizacion del proceso de desterpenacion de aceite de naranja prensado en frio
con dioxido de carbono supercritico se realizd alimentando a la columna 26 Kg/h de una
mezcla modelo compuesta de 80% en peso de limoneno y 20% en peso de linalool. Las
condiciones operativas optimas fueron determinadas utilizando las variables de optimizacion
y sus limites dados en la Tabla 7.5. El limite superior de temperatura se vari6 entre 60 y 70°C
como maximo, para evitar degradacion térmica de los componentes (Temelli, 1987). La
presion de extraccion se mantuvo por debajo de 100 bar para permanecer en la region bifasica
de la mezcla en el rango de temperaturas empleado. La presion del separador se fijo a 20 bar,
de modo de lograr una baja solubilidad del aceite en CO,. Menores presiones afectarian los

costos de recompresion del solvente.

(i) Extraccién simple a contracorriente

La simplicidad de este esquema de separacion va acompafiada de baja pureza y recuperacion

de producto.
Tabla 7.5 Limites sobre las variables de optimizacion.
Variable limite inferior  limite superior

temperatura del extractor (K) 313 333-343
presion del extractor (bar) 50 95
relacion de reflujo 0.40 0.90
temperatura del separador (K) 273 298
solvente/alimentacion (Kg/Kg) 60.00 150.

A efectos de verificar las predicciones de nuestro modelo con datos experimentales, previo a
la optimizacién se realizé una simulacion del proceso se realizo en las condiciones propuestas
por Reverchon et al. (1997); esto es, extractor de 6 etapas de equilibrio operando a 75 bar y
con una relacion S/F=80 (Kg/Kg). Reverchon et al. (1997) utilizaron una mezcla modelo de

cuatro componentes claves: limoneno (60% en peso), y-terpineno (10%), linalool (20%) y
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linalil acetato (10%), representativa de aceites esenciales presentes en algunos citricos tales
como bergamota, mandarina y lima. Dado que el componente y-terpineno (Mw=136.24) es un
terpeno de menor volatilidad que el limoneno, su incorporacion hard mas dificultosa la
separacion. Por el contrario, el linalil acetato (Mw=196.29) presenta menor volatilidad que el
linalool, de modo que si éste ultimo se obtiene como producto de fondo en la columna, lo
mismo podra decirse del éster. En otras palabras, fue necesario incorporar el y-terpineno para
comparar cuantitativamente resultados calculados y medidos, pero el linalil acetato se sumo
al linalool conformando una fraccion oxigenada tnica. De este modo, se alimento al
extractor la siguiente mezcla ternaria: limoneno (60% en peso), y-terpineno (10% en peso) y

linalool (30% en peso).

La Tabla 7.6 muestra un buen acuerdo de ambos resultados cuando se comparan las
concentraciones molares de cada uno de los componentes en funcion de la temperatura de
extraccion. Lamentablemente, no fue posible verificar la recuperacion de cada componente

por tope y fondo puesto que los datos experimentales no cumplen con el balance de masa en

Tabla 7.6 Distribucion molar de componentes en el extracto y el refinado como funcion de
la temperatura, a 75 bar. Comparacion con datos de planta piloto (Reverchon et al., 1997).

T datos limoneno(%) y-terpineno(%) fraccion oxigenada(%)
°C) tope fondo tope fondo tope fondo
40 exp. 74.1 45.9 11.8 8.8 14.1 44.6
calc. 77.2 50.7 10.0 10.2 12.8 39.2
50 exp. 75.8 50.5 11.2 9.7 12.9 39.2
calc. 76.9 49.9 9.6 10.4 13.5 39.7
60 exp. 75.4 41.3 11.1 9.1 13.5 48.9
calc. 76.0 49.4 9.5 10.6 14.5 43.0
70 exp. 71.1 40.1 11.1 93 17.7 49.8
calc. 74.8 389 9.6 10.8 15.6 50.3

Base de comparacion: extractor de 6 etapas teodricas, sin reflujo, S/F=80, alimentacion (% en peso): 60%
limoneno, 10% terpineno, 30% compuestos oxigenados.
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la columna, esto es, la suma de recuperaciones porcentuales por tope y fondo de un
componente dado varia entre 62 y 86%, valores significativamente alejados del 100%
esperado. Sin embargo, nuestras predicciones indican una recuperacion de terpenos en el
extracto inferior al 70% y una recuperacion de la fraccion oxigenada en el producto de

fondo de la columna de 84% como maximo.

Dadas las bajas recuperaciones y purezas de producto (Tabla 7.6) obtenidas en forma
experimental y numérica, hemos incrementado el nimero de etapas tedricas con el objetivo
de maximizar la recuperacion del compuesto oxigenado, sujeto a una concentracion del 90%
molar en el refinado, en base libre de solvente. La Tabla 7.7 muestra el efecto de un nimero
incremental de etapas ideales (N) sobre las variables de optimizacion y las principales
variables del proceso. La temperatura se mantuvo en la cota superior de 333 K en todos los

Casos.

Tabla 7.7 Condiciones operativas 6ptimas para extraccion simple a contracorriente.

N Pextractor S/F Linalool Recuperacion (%)

(bar) (Kg/Kg) (% molar) Linalool Limoneno
15 85.0 135.22 90.00 50.04 98.00
30 85.5 125.47 90.74 59.78 98.21
40 85.3 126.30 91.96 60.67 98.44

Estos resultados muestran que con un esquema de extraccion a contracorriente sin reflujo es
posible obtener una corriente de fondo concentrada en linalool (90-92% molar, en base libre

de CO,) pero con una baja recuperacion de producto (50-61%).

(ii) Extraccion a contracorriente con gradiente de temperatura
Para aumentar la recuperacion de linalool, se analizd una operacion a contracorriente con
reflujo interno inducido por un gradiente de temperaturas en el extractor. El concepto de

reflujo interno se basa en la disminucién de solubilidad asociada al aumento de temperatura,
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cuando el extractor opera a una presion superior a aquella del punto de inversion -alrededor
de 8 MPa-, como se ve en la Figura 7.7. Por otro lado, la selectividad de limoneno aumenta
debido a un aumento en su presion de vapor, la relacion de presiones de vapor
limoneno/linalool es de 4.3 a 40°C, aumentando a 4.7 a 50°C. Se genera asi una corriente
liquida descendente, rica en los componentes menos volatiles, aumentando la pureza y

recuperacion del producto de fondo de la columna.

Sato et al. (1996a) estudiaron experimentalmente una extraccion semi-continua con reflujo
interno, trabajando con una columna de rectificacion en serie con el extractor, logrando un
aumento en la selectividad de la separacion cuando fue comparada al proceso a temperatura
constante.

De modo de explorar esta opcidon, determinamos condiciones Optimas de extraccion
trabajando con un extractor de 30 etapas tedricas y temperatura uniforme de 333 K, y
posteriormente con un gradiente de temperaturas desde 328 K en el fondo a 343 K en el tope
de la columna. Los resultados numéricos indican que no existe mejora con un gradiente de
temperaturas en este rango y que la pureza de linalool es levemente mas baja, como se

muestra en la Tabla 7.8.

Tabla 7.8 Optimas condiciones operativas para extraccién a contracorriente con y sin
gradiente de temperatura.

Linalool Limoneno
Textr. Pextr. S/ F . .
pureza recuperacion pureza recuperacion
X) (bar) (Kg/Kg)
(% molar) (%) (% molar) (%)
333 K 85.52 125.2 90.74 59.78 89.25 98.21
328 -343 K  83.71 134.7 88.43 59.37 89.10 97.71

Sato y colaboradores utilizaron un gradiente de 20 K y una temperatura de 313 K en el fondo
de la columna, a 88 bar, en un proceso semibach. En estas condiciones hay una importante
disminucién en la solubilidad del producto. Sin embargo, a 313 K se forma una fase
homogénea y ninguna corriente liquida puede ser obtenida en el fondo de la columna en un

proceso continuo (Sato et al., 1996b). Como consecuencia, deben seleccionarse mas altas
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temperaturas. Pero la disminucion de solubilidad en el rango de 328 K-343 K es despreciable

y no se produce reflujo interno.

(iii) Extraccion a contracorriente con reflujo externo

Al igual que en el punto anterior, en este esquema se aprovecha también el efecto de la
temperatura y presion sobre la solubilidad de los componentes, pero en este caso la expansion
de la corriente de tope del extractor hasta una presion menor que aquella correspondiente al
punto de inversion (Figura 7.7) produce un descenso de la temperatura y como consecuencia
una disminucion de solubilidad. El extracto debe ser calentado antes de despresurizarlo para
compensar el fuerte efecto Joule-Thomson en la valvula de expansion y evitar la
condensacion del dioxido de carbono a la presion del separador. Parte del liquido obtenido en
el separador es reciclado al tope del extractor como reflujo; la corriente restante constituye la
fraccion terpénica. La mezcla limoneno + linalool es alimentada en el sexto plato a partir del
tope en un extractor de 40 etapas. Las secciones superior e inferior de la columna actuan

como secciones de enriquecimiento y despojo, respectivamente.

En el ciclo de extraccién simple a contracorriente, un incremento del caudal de solvente
mejora la recuperacion del componente mds volatil, pero disminuye la recuperacién de
linalool en el refinado. La existencia de un refluyjo externo contrarresta este efecto
incrementando el caudal de liquido en la columna, con un consecuente aumento en la
recuperacion del compuesto oxigenado. En la Figura 7.11 se grafican caudales de solvente
optimos obtenidos variando los limites de las restricciones no-lineales de pureza de linalool
en el refinado entre 80 y 95%. En todos los casos la temperatura y presion de extraccion estan
en sus limites superiores (333 K y 95 bar). El aumento de la relacion S/F es casi lineal
cuando mas pureza del producto de fondo es requerida; sin embargo, no sucede lo mismo con
la recuperacion de dicho componente, la que se torna practicamente asintdtica para valores de
pureza superiores al 95%. Al respecto, si una mayor concentracion de linalool en el refinado

es requerida, no serd afectada la recuperacion del mismo en el fondo de la columna.

El problema de optimizacion se resolvidé minimizando costos operativos asociados a la

relacion S/F, con las restricciones de desigualdad y sus limites mostrados en la Tabla 7.9.
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Figura7.11
Optima relacion solvente/alimentacion y recuperacion de linalool
para diferentes especificaciones de pureza de linalool en el refinado.

Tabla 7.9 Restricciones de desigualdad no lineales para el proceso de desterpenacion.

Restricciones no lineales

limite inferior

linalool en el refinado (libre de CO, ) (% molar)

recuperacion de linalool (%)

limoneno en el extracto (libre de CO;) (% molar)

recuperacion de limoneno (%)

didxido de carbono en el vapor (% molar)

99.00
92.00
98.00
97.00
99.99

Los resultados numéricos indican una buena recuperacion de producto (93.37 % de linalool y

97.65 % de limoneno) y alta pureza (99 % de linalool y 98.52 % de limoneno), como se

muestra en la Tabla 7.10.

Posteriores mejoras en la recuperacion de linalool se lograron aumentando el limite superior

de temperatura a 343 K. Como la funcion objetivo continiia siendo minimizar la relacion

solvente/alimentacion requerida para llevar a cabo la separacion, la variable de optimizacion
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presion de extraccion resulta nuevamente en su limite superior. Los resultados se muestran en

la primera fila de la Tabla 7.11.

Tabla 7.10 Condiciones operativas dptimas para extraccion a contracorriente
con reflujo externo.

Variable punto inicial ~ Optimo-NLP
presion del extractor (bar) 70.0 95.0
temperatura del extractor (K) 330.0 333.0
temperatura del separador (K) 275.0 298.0
relacion de reflujo 0.40 0.54
solvente/alimentacion (Kg/Kg) 118.0 139.5
linalool en el refinado (% molar libre de CO5) 23.54 99.00
Recuperacion de linalool (%) 90.03 93.37
limoneno en el separador, liquido (% molar) 98.51 98.52
Recuperacion de limoneno (%) 65.07 97.65
CO; en el separador, vapor (% molar) 99.99 99.99

(iv) Extraccion a contracorriente con reflujo interno y externo

En este esquema combinamos dos posibles ventajas de extraccion: reflujo externo obtenido
como corriente de fondo del separador operando a 20 bar y 273 K y reflujo interno, resultante
de una disminucién de solubilidad cuando el tope de la columna se encuentra a 343 K y el
fondo a 323 K. En la Tabla 7.11 se comparan resultados a aquellos trabajando a temperatura
uniforme. Es evidente que un gradiente de temperaturas en este rango no resulta en mejora
alguna del proceso de separacion. También se explord la utilizacion del llamado punto
caliente donde la etapa superior de la columna se encuentra a una alta temperatura (70°C) y el
resto a temperatura uniforme, pero tampoco mejoraron la pureza y recuperacion del producto.
De estas consideraciones podemos concluir que un gradiente de temperatura puede ser

justificado en un proceso semicontinuo pero no en un proceso continuo de extraccion, donde
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la forma maés efectiva de aumentar la eficiencia del extractor resulta ser un reflujo externo.

Soélo de esta forma es posible lograr las purezas y recuperaciones del producto requeridas.

Tabla 7.11 Comparacion de resultados para extraccion a contracorriente con reflujo externo,
con y sin gradiente de temperatura en el extractor.

Linalool Limoneno
Textr. Pextr. S/ F X X
pureza  recuperacidn  pureza  recuperacion
X) (bar) (Kg/Kg)
(% molar) (%) (% molar) (%)
343 K 95 128.2 99.00 95.82 99.06 97.65

323 -343 K 95 139.0 99.00 95.82 98.23 97.76
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7.3 Desterpenacion de aceite de limon

7.3.1 Modelado Termodinamico

La composicion caracteristica del aceite de limon puede verse en la Figura 7.12. La fraccion
masica promedio de terpenos (componentes 1 a 6 en la figura) varia entre 70-80 %, y estd
compuesta principalmente de limoneno y y-terpineno. El principal compuesto oxigenado es el
citral, una mezcla de isémeros cis-trans conocidos como neral y geranial. En la Figura 7.13

pueden verse sus estructuras junto con aquellas de limoneno y y-terpineno.

1. w=-Thujena 14.  Unkmown
2. u-Pinene 16, Terpinena-d-ol
3. Camphene 16. a-Termpineol
J L 4. Sabinens 17, Neral -
5. p-Pinena 18. Geranial j Citral
6. Myrcene 19, MNeryl acetate
2 456 910 7 Unknown ,—— 20. Geranyl acetate
8. p-Cymene 18 21. Caryophyllene
22. Bergamotene
10. »-Terpinene 23.  Unknown
11. Terpinolens 24, Unkmown
12. HNonanal 25. [-Bisabolens
13. LUinaloal 17
25
1
1
LR ! &2
8 20
2,13 " 21
15 2
] X 14 23
PR n s
| | I | | I | I | | I | [ | | |
0 2 4 [ a8 10 12 14 [} 18 20 22 24 26 26 30
Min
Figura 7.12

Cromatograma de aceite esencial de limon.

Kalra et al. (1987) estudiaron el comportamiento de equilibrio de fases del sistema pseudo-
binario CO, - aceite de limon prensado en frio y aquel de una mezcla modelo CO, -
(limoneno + citral). En base a sus resultados, el aceite de cascara de limon ha sido modelado
en esta tesis como una mezcla de dos componentes: limoneno y citral, con una composicion

75/25% en peso, respectivamente.
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Estereoisomeros 0
del Citral
XX
CH CHy, O = |
CH,C=CHCH, CH, C=CH—-C —H \0
| Geranial
Citral
Neral
CH, CH,
Limoneno y-terpineno
- H CHCH
CH,C=CH, -HCH,
CH;
Figura 7.13

Estructuras quimicas de componentes claves del aceite de limoén natural.

Las predicciones de equilibrio se realizaron con la ecuacion de estado a contribucion grupal
GC-EOS (Skjold-Jorgensen, 1984,1988). En este trabajo, el grupo aldehido (HCO), presente
en la estructura quimica del citral (Figura 7.13) fue introducido como un nuevo grupo en la
matriz de pardmetros de la GC-EOS. Parametros de grupo puro fueron estimados junto con
parametros de interaccidon binarios entre este nuevo grupo y parafinas, dioxido de carbono y
aromaticos. Dichos parametros se dan en las Tablas 7.12 y 7.13. La metodologia de
estimacion y los datos de equilibrio de fases empleados fueron oportunamente presentados en
el Capitulo 4. A los parametros originales de la GC-EOS se han agregado aquellos

correspondientes a grupos olefinicos (Pusch y Schmelzer, 1993) y parametros de interaccion



Capitulo 7

7-30

binaria entre dioxido de carbono y aromaticos (Bamberger et al., 1994), los que fueron dados

anteriormente en la Tabla 7.3.

Tabla 7.12 Propiedades fisicas y diametro critico de componentes puros.

Componente T, P, Ty Peso Dc
(K) (bar) (K) molecular (cm*/mol)
CO, 304.2 72.80 - 44.00 3.129
Limoneno 660.0 27.50 449.65 136.2 5.603
Citral 694.6 22.60 498.15 152.24 6.005

Tabla 7.13 Parametros aplicados al modelado de mezclas de limoneno y citral con CO,.

Parametros de grupo puro

*

Grupos T (K) q G g’ g’ fuentes
C=CH 600 0.676 546780 -1.0966 0 Pusch et al., 1993
C=CH2 600 0.988 323440 -0.6328 0 Pusch et al., 1993
HCO (grupo aldehido) 600 0.948 738700 -0.3461 0 esta Tesis
Parametros de interaccion binaria.
i j ki K ajj aji
HCO WS-CH3; (B) 1.005 0.211 -3.952 3.556
CY-CH; 1.005 0.211 -3.952 3.556
ACH 0.960 0 7.560 7.560
ACCH3; 0.960 0 7.560 7.560
C=CH 0.773 0 1.376 1.376
C=CH, 0.769 0 0.603 0.603
CO; 1.098 0.045 -0.634 8.104
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La Figura 7.14 muestra predicciones satisfactorias de equilibrio de fases obtenidas en base a
contribucion grupal para el sistema binario didxido de carbono - citral, cuando son

comparadas a datos experimentales medidos por Marteau et al. (1998).

T T T T T T T T T T
10 Datos experimentales: (Marteau et al.,1995) 10
7 = 310K i
A 320K
predicciones GC-EOS
8 8
g
é 6 - 6
c
)
‘»
O 4 - 4
o
2 -2
0 T T T T T T T T T — 0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 0.98 0.99 1.00

xy) co, yc02

Figura 7.14 Equilibrio liquido-vapor de la mezcla binaria CO, — citral.

Posteriormente, se comprobd también la calidad de las predicciones ternarias. La Figura 7.15
muestra un diagrama presion-composicion para el equilibrio de una mezcla de aceite de
limoén sintética (75% de limoneno y 25% de citral) con CO; y nuestras predicciones para tres
isotermas. Adicionalmente, datos de solubilidad para una mezcla aceite de limoén real - CO,
(Kalra et al., 1987), se han comparado a las predicciones de la GC-EOS para una mezcla 75%
limoneno-25% citral en CO,, como se muestra en la Figura 7.16, a tres temperaturas

diferentes.

Los resultados obtenidos demuestran que una mezcla binaria compuesta de limoneno-citral
(75-25 % en peso) es un modelo simplificado valido para representar aceite de cascara de
limoén crudo. La simulacion y optimizacion del proceso se realizd alimentando al extractor

una mezcla binaria de tales caracteristicas.
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Figura 7.15
Diagrama presion-composicion para la mezcla ternaria CO,-limoneno-citral.
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Figura 7.16

Predicciones y datos experimentales de solubilidad
de aceite de limén crudo en CO,.
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7.3.2 Andlisis y Optimizacion del proceso

El problema de optimizacion fue formulado como uno de programacion no lineal donde se
consideraron dos funciones objetivo (f.0.) alternativas: maxima pureza de producto y minima
relacion solvente/alimentacion. se alimentaron al extractor 20 Kg/h de una mezcla modelo
limoneno/citral (75/25% en peso), obteniéndose aceite de limon desterpenado como producto.
Las variables de optimizacion continuas incluyeron temperatura y presion de extraccion,
relacion de reflujo (si fuera necesario) y relacion solvente/alimentacion.

El esquema de separacion de terpenos es aquel propuesto en la seccion anterior (Figura 7.9) y
las distintas alternativas de extraccion supercritica consideradas fueron extraccion simple con

CO,; y extraccion con reflujo interno o externo.

7.3.3 Discusion de resultados

En esta seccion discutiremos acerca de las condiciones operativas Optimas para la
desterpenacion de aceite de limon prensado en frio utilizando dioxido de carbono como
solvente supercritico. Para el analisis se aliment6 al extractor una mezcla modelo compuesta
de 75% en peso de limoneno y 25% en peso de citral. Como se demostro6 en la seccion 7.1,
esta mezcla es representativa del aceite de limon crudo.

Las restricciones no lineales corresponden a las especificaciones del proceso dadas en la

Tabla 7.14.

Tabla 7.14 Restricciones no lineales para el proceso de desterpenacion de aceite de limon.

Restricciones no lineales limite inferior
pureza de citral en el refinado (libre de CO,) (% molar) 99.00
recuperacion de citral (%) 95.00
pureza de limoneno en el extracto (libre de CO,) (% molar) 98.00
recuperacion de limoneno (%) 85.00

didxido de carbono en el vapor del separador (% molar) 99.97




Capitulo 7 7-34

(i) Extraccion simple a contracorriente

Cuando este esquema de extraccion fue aplicado a la desterpenacion de aceite de naranja se
obtuvieron bajas purezas y rendimientos. De igual manera, cuando la mezcla alimentada fue
aquella representativa de aceite de limén, no fue posible cumplir con las restricciones de la
Tabla 7.14. A efectos de estudiar las posibilidades de este simple esquema de extraccion, el
problema de optimizaciéon fue reformulado considerando méxima pureza de citral en el
refinado como funcién objetivo, con los limites sobre las variables de optimizacion dados en
la Tabla 7.15. Las condiciones operativas seleccionadas fueron de 93.22 bar y 343 K, con una
relacion S/F = 67 (base masica) y 15 etapas tedricas. Sin embargo, aun con la temperatura de
extraccion en su cota maxima, no fue posible cumplir con las especificaciones del proceso;
solo un 89% de pureza de citral (en base libre de solvente) con 66.5 % de recuperacion pudo
ser obtenida, junto con 89.7% y 97.4 % de pureza y recuperacion de limoneno en el producto
de tope, respectivamente. Cuando se incremento6 el nimero de etapas de la columna (de 15 a
40) no se obtuvo cambio alguno. De igual manera, la implementacion de un gradiente axial

de temperaturas en el extractor (323 a 343 K) no introdujo mejoras significativas.

Tabla 7.15 Limites sobre las variables de optimizacion. Extraccion sin reflujo externo.

Variable limite inferior  limite superior
temperatura del extractor (K) 313 343
presion del extractor (bar) 50 95
solvente/alimentacion (Kg/Kg) 60.00 150.

(ii) Extraccién a contracorriente con reflujo externo

Cuando el extracto es enviado a un separador a menor presion, la temperatura desciende por
efecto Joule-Thomson en la vélvula de expansion y los solutos son expulsados de la fase
liviana como resultado de una menor solubilidad (ver Figura 7.16). La corriente gaseosa a la
salida del separador se recomprime y envia nuevamente al fondo del extractor, en tanto que
parte de la corriente liquida se alimenta en la etapa superior de la columna como reflujo y el

resto se obtiene como producto de tope. La extraccion supercritica con reflujo externo
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permite obtener mayores recuperaciones y purezas, enviando hacia abajo en la columna los
componentes mas pesados que pudieran haber sido arrastrados por la corriente ascendente de

solvente supercritico.

El problema de optimizacion se resolvio con las variables de optimizacion y sus limites dados
en la Tabla 7.16. La presion del separador se fijo en 45 bar. Debido a que en procesos
supercriticos los mayores costos operativos estan asociados al costo de regeneracion del
solvente (Brignole, 1985; Budich et al., 1999; Brunner, 2000), un minimo valor de S/F
(equivalente a minimo costo operativo) se planteé como funciéon objetivo. La Tabla 7.17
muestra los valores de las variables de optimizacidon junto con recuperaciones y purezas de
producto. En este caso, una columna de 20 etapas tedricas fue suficiente debido a que

ninguna mejora posterior se logré con un mayor nimero de etapas.

Tabla 7.16 Limites sobre las variables de optimizacion. Extraccion con reflujo externo.

Variable limite inferior  limite superior
temperatura del extractor (K) 313 343
presion del extractor (bar) 50 95
relacion de reflujo 0.40 0.90
temperatura del separador (K) 273 298
solvente/alimentacion (Kg/Kg) 60.00 150.

Puede notarse que una minima relacion solvente/alimentacion pudo ser obtenida trabajando a
mayores presiones y menores temperaturas que en el caso anterior. No obstante, los costos
asociados a la recompresion del solvente no sélo son afectados por el caudal a comprimir
sino también por el salto de presiones necesario para llevar el solvente desde las condiciones
del separador a aquellas del extractor (ver Figura 7.9). La magnitud relativa en que estas

variables afectan la economia del proceso es estudiada en la proxima seccion. La factibilidad
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economica del proceso de desterpenacion de aceites esenciales citricos es determinada de un

analisis de costos detallado basado en la produccién nacional y en precios de mercado.

Tabla 7.17 Variables de optimizacion y principales variables del proceso
(f.0.: minima relacion solvente/alimentacion )

Variable Punto inicial Optimo
presion del extractor (bar) 85.00 94.58
temperatura del extractor (K) 333.00 337.01
temperatura del separador (K) 297.43 295.40
relacion de reflujo (%) 49.00 54.93
relacion solvente/alimentacion (en masa) 135.00 117.47
citral en el refinado, libre de CO, (%molar) 78.77 99.34
recuperacion de citral (%) 94.67 95.00
limoneno en el producto de tope (%omolar) 98.07 98.36

recuperacion de limoneno (%) 78.38 87.77
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7.4 Disefio 6ptimo de procesos supercriticos

El diseno de un proceso de desterpenacion de aceite esencial de limén prensado en frio ha
sido planteado en términos de un analisis detallado de costos. Una funcion objetivo de
maximo beneficio fue propuesta para determinar las condiciones operativas Optimas de
extraccion y el disefio optimo del ciclo de solvente. La factibilidad econémica del proceso
supercritico se evalud considerando precios actualizados de mercado para aceites esenciales

producidos en Argentina.

Argentina es el primer productor mundial de limon y cuenta con la mayor capacidad del
mundo para su procesamiento industrial (7000 tn/dia), haciendo un aprovechamiento
intensivo del fruto: produccién de jugos concentrados y pulpa, aceite esencial de limoén y
cascara deshidratada.

Con un crecimiento del 66.6% en la produccion nacional de aceites esenciales desde 1990,
Argentina cuenta actualmente con una alta participacion en el mercado de aceites esenciales,
abasteciendo el 50% del consumo mundial, y con exportaciones que muestran una tendencia
ascendente en la presente década. Sin embargo, nuestro pais exporta la mayor parte del aceite
esencial de limon sin someterlo a desterpenacion previa.

Teniendo en cuenta que el precio de mercado del aceite de limon producido por prensado en
frio en Argentina es de USD 28 por kilogramo (Chemical Market Reporter, abril/O1), en tanto
que el precio de aceite de limon desterpenado es de U$SD 847 por kilogramo (TGSC,

koodscnt@execpe.com, |abril/01), resulta extremadamente interesante analizar la factibilidad

econdmica de un proceso supercritico de extraccion de terpenos de aceite de limén con CO,
(Diaz et al., 2001).

En las secciones siguientes se aborda el disefio del ciclo de solvente en la produccion de
aceites esenciales desterpenados utilizando tecnologia supercritica. Costos fijos y costos
operativos asociados al proceso de extraccion y a las unidades de recuperacion de solvente

fueron determinados teniendo en cuenta el esquema optimo de regeneracion de solvente.
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7.4.1 Trabajos previos

El tema de disefio de procesos supercriticos ha sido apenas apuntado en la literatura y no
hemos encontrado trabajos que aborden la factibilidad econdmica de procesos supercriticos

aplicados a la purificacion de aceites esenciales.

Uno de los primeros intentos por evaluar la competitividad de los procesos supercriticos
frente a técnicas convencionales de separacion fueron realizados por Brignole (1985) y
Brignole y col. (1987). En estos trabajos se investigaron potenciales reducciones de
consumos energéticos asociados a la deshidratacion de alcoholes empleando fluidos
supercriticos. Utilizando el modelo termodindmico GC-EOS wunido a subrutinas de
simulacion de procesos, se determinaron valores dptimos de la relacion solvente/alimentacion
y condiciones de operacion con el objetivo de minimizar costos operativos. En base a estos
resultados los autores concluyeron que la extraccion supercritica es competitiva frente a las

técnicas de separacion convencionales.

Posteriormente, Cygnarowicz y Seider (1989) investigaron la deshidratacion supercritica de
acetona, empleando el modelo termodinamico GC-EOS y el simulador SEPSIM (Andersen et
al., 1987). El andlisis del proceso incluyd tanto costos operativos como costos fijos, los que
fueron calculados de correlaciones dadas en Ulrich (1984). Los autores concluyen que la
extraccion supercritica dejo de ser competitiva respecto a la destilacion convencional debido
al alto costo de equipos de alta presion, los que tienen mayor impacto sobre la factibilidad
econdmica del proceso cuando se trata de productos requeridos en grandes volimenes de
produccion sumado a bajos valores de mercado, como es el caso de acetona y alcoholes. Lo
contrario sucede cuando se procesan relativamente pequenas cantidades de compuestos
valiosos, como es el caso de la extraccion supercritica aplicada a la separacion de [-caroteno

de un sustrato s6lido (Cygnarowicz et al.,1990), el que resulté econdmicamente viable.

En este trabajo analizaremos la economia del proceso de concentrado de aromas y sabores de
aceites esenciales citricos en base al precio de mercado del producto desterpenado y los

costos totales involucrados.



7-39  Analisis y Optimizacion de Procesos Supercriticos

7.4.2 Optimizacion del disefio. El ciclo de solvente

La factibilidad economica de un proceso supercritico es altamente afectada por las
importantes cantidades de energia asociadas al ciclo de regeneracion del solvente (Brunner,
2000).

Existen diferentes secuencias de operaciones para cambiar el estado y composicion del
solvente, dependiendo de las condiciones operativas del proceso principal, de la naturaleza
del solvente y de la escala de las unidades del proceso. El solvente puede ser conducido ya
sea por una bomba o por un compresor y consecuentemente, puede ser reciclado en estado
liquido o supercritico. Usualmente, menores costos fijos estdn asociados a bombas que a
compresores, pero el ciclo en modo bomba requiere varios intercambiadores de calor y
condensadores y energia térmica adicional, en tanto que el modo compresor necesita s6lo un
intercambiador de calor con bajos consumos de energia térmica, y mas altos consumos de
energia eléctrica. La determinacion del ciclo 6ptimo de solvente constituye, por lo tanto, un

importante problema de disefio en procesos supercriticos.

La Figura 7.17 muestra el esquema general del proceso de desterpenacion junto con dos
alternativas del sistema de recuperacion de solvente (I y Il). En la columna de extraccion, el
aceite esencial crudo es alimentado en la sexta etapa en contracorriente con dioxido de
carbono supercritico. Como producto de fondo del extractor se obtiene el aceite desterpenado.
El solvente cargado de terpenos constituye el extracto, el que es enviado al separador para
recuperar una corriente liquida que constituye el producto de tope y la corriente gaseosa de
CO, que se reenvia al extractor previo acondicionamiento. La separacion se logra
disminuyendo la solubilidad de solutos en el solvente reduciendo la presion en una valvula de
expansion o alternativamente, disminuyendo la temperatura a presion constante. Sin
embargo, en este ultimo caso, las especificaciones de pureza de solvente para su reutilizacion
no puede ser lograda.

A la salida del separador, el solvente es reciclado al extractor. En modo compresor, el didoxido
de carbono es comprimido (C1) a la presion de extraccion y luego enfriado a la temperatura
de extraccion (HE1), mientras que en modo bomba, el solvente recuperado es condensado
(HE2), bombeado (P1) y calentado (HE3) a la presion y temperatura de extraccion,

respectivamente.
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El andlisis de optimizacion se realizd con la funcién objetivo de maxima ganancia neta
cumpliendo con las especificaciones de recuperacion y pureza de producto. Los costos de
los equipos fueron estimados a partir de correlaciones obtenidas de datos graficos dados en
Ulrich et al. (1984), en los que se dan costos de equipos basicos de procesos como una

funcién de los tamanos de las unidades y condiciones operativas.

{ C02
aceite terpenos
natural
C1
T
HE1
1
| EHT
CO, II |reposicion
HE3 de CO,
P1 HE2

aceite desterpenado

Figura 7.17
Esquema de desterpenacion supercritica con las alternativas [y 11
para el ciclo de solvente.
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Las variables de mayor impacto sobre los costos y el rendimiento y pureza del proceso son
temperatura y presion de extraccion, presion del separador, numero de etapas de la columna
de extraccion y relacion solvente/alimentacion. El numero de etapas del extractor fue fijado y
la rutina de optimizacién fue usada para determinar los mejores valores de las variables

restantes.

7.4.3 Modelo de optimizacion

El problema de determinacion del esquema Optimo del ciclo de solvente y condiciones
operativas Optimas para la desterpenacion supercritica de aceite de limon ha sido formulado

como el siguiente modelo de Programacioén No Lineal (NLP):

Max f(x)

X

s.t.

h(x)=0
cx)=0
gx)<0

xeO" X S X< Xy,

donde el vector X corresponde a variables de optimizacidén continuas —presion de extraccion,
presion del separador, caudal de solvente y relacion de reflujo. Las restricciones de igualdad,
h, representan el modelo matematico del proceso resuelto en un simulador secuencial de
procesos que incluye un extractor multietapas a alta presion (Brignole et al., 1987) y un flash
multifasico (Michelsen, 1982), integrado con el modelo termodinamico GC-EOS.
Restricciones de igualdad adicionales, c, corresponden al reciclo de reflujo, el que ha sido
tratado como un subproblema de optimizacion no lineal resuelto con la estrategia de camino
no-factible (Biegler, 1985). Las restricciones de desigualdad, g, incluyen especificaciones de
pureza y recuperacion de productos, pureza de solvente y limites operativos. En base a
resultados previos, especificaciones de proceso mas estrictas fueron requeridas (Tabla 7.18)

conservando los limites operativos en aquellos dados en la Tabla 7.16.
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Tabla 7.18 Restricciones no lineales para el proceso de desterpenacion de aceite de limon.

Restricciones no lineales limite inferior
pureza de aceite desterpenado (libre de CO;) (% molar) 99.98
recuperacion de aceite desterpenado (%) 96.00
recuperacion de terpenos (%) 98.00
Dioxido de carbono en el vapor del separador (% molar) 99.98

7.4.4 Discusion y resultados

Esquemas oOptimos de recuperacion de solvente para la desterpenacion de aceite crudo de
limén han sido determinados para extraccidon supercritica con didxido de carbono, junto con
condiciones operativas Optimas.

La planta procesa 20 Kg/h de aceite de limon, compuesto de 75% de limoneno y 25% de
citral (en base madsica), una mezcla que representa aproximadamente el aceite natural de
limon.

La funcion objetivo fue maximizar la ganancia neta, calculada como:

Ganancia neta = (Precio * Produccion) aceite desterpenado

- (Precio * Consumo) aceite crudo

- Costos Operativos

- Costos de Capital

Los costos operativos incluyen costos de compresion de solvente y corrientes de entrada a la
columna, precalentamiento de la corriente de alimentacidon, extracto y reflujo y costos

asociados al agregado o remocion de calor en los intercambiadores .

Los costos de capital contemplan los costos de los equipos asociados a las distintas

alternativas de regeneracion de solvente.
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Costos de materia prima y productos
Se consideraron los siguientes precios de mercado de materia prima:
» aceite de limon natural (lemon oil, Argentina): 28 $/Kg (Chemical Market Reporter,
abril/01)
y de productos:
» aceite de limon desterpenado: 847 $/Kg (TGSC, Qoodscnt@execpc.com] abril/01)

Si bien la corriente terpénica obtenida como extracto constituye un subproducto del proceso

de desterpenacion de aceites citricos, su precio de mercado es relativamente bajo (precio de
limoneno: 1.44 $/Kg, Chemical Market Reporter, abril/01) y por lo tanto, no fue considerada

en el calculo de la ganancia neta.

Costos operativos

Un ciclo de refrigeracion con propano ha sido considerado para condensar didxido de
carbono en el modo bomba (Il). Posteriormente el solvente liquido es calentado a la
temperatura del extractor (intercambiador HE3) utilizando vapor a baja presion. Cuando el
modo compresor (1) es elegido para reciclar el solvente, el diéxido de carbono es enfriado con
agua de refrigeracion en el intercambiador de calor HE1.

Por otro lado, el proceso requiere motores eléctricos como conductores de bombas y

CoOmpresores.

Los costos asociados a servicios son dados en la Tabla 7.19. Los coeficientes de costos

($/KW) fueron calculados considerando que la planta opera 8000 hs. al afio.

Tabla 7.19 Costos de servicios y coeficientes anualizados (planta operando 8000 hs/afio)

Servicios Comentarios Costos Coef. ($/KW)

agua de enfriamiento  Ten= 293.15 K; Ts,=306.15K; 0.0178$/tn 9.0
Ahvap:54.35 KJ/Kg

vapor vapor a baja presion (3 bar); 407.15 K; 4 $/tn 53.3
Ahg,na=2162 KJ/Kg

costo de electricidad - 0.068 $/KWh 544.0

costo de refrigeracion  T=268 K; funcion de la potencia - 2680.0

de refrigeracion (P,) (si P,<600 KW)
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Costos fijos

Dado que los aceites citricos son corrosivos, todas las unidades del proceso fueron
consideradas de acero inoxidable (ss316).

Se utilizaron intercambiadores de tubo y coraza para calentar o enfriar corrientes a la entrada
del extractor y para condensar dioxido de carbono cuando el solvente es reciclado en estado
liquido. En todos los casos se seleccionaron bombas de diafragma considerando eficiencias
del 40%. Se utiliz6 un compresor centrifugo con una eficiencia del 75%. Los costos
asociados a intercambiadores, compresores y bombas han sido obtenidos de Ulrich (1984).
Los costos de los recipientes a alta presion del extractor y del separador se estimaron en base
a curvas dadas en el Manual del Institut Frangais du Pétrole (IFP, 1981), puesto que cuando
fueron considerados de Ulrich (1984), los mismos resultaron altamente sobredimensionados,
principalmente por correcciones debidas a alta presion. Alternativamente, fueron también
estimados de Peters y Timmerhaus (1968) y en este caso los resultados son muy similares a
los del IFP. Las correlaciones de costos utilizadas se encuentran al final de capitulo.

Los costos asociados al ciclo de refrigeracion con propano para condensar dioxido de

carbono en modo bomba, fueron igualmente estimados del Manual IFP.

El costo basico de capital se multiplicd en todos los casos por el factor 1.8 para tener en
cuenta contingencias y cargas, por el factor 1.3 que considera un 30% adicional para plantas
nuevas. Los costos fueron anualizados considerando que la planta opera 8000 hs/afio y
actualizados en base al indice de costos del ano 2000 (ICE=394.1), publicado en Chemical
Engineering (May 2001). La amortizacion de la planta se estimé en 3 afos. Los costos

indirectos utilizados se detallan en la Tabla 7.20.

En la Tabla 7.21 se dan los resultados obtenidos cuando el problema NLP es resuelto
considerando los dos sistemas alternativos de recuperacion de solvente. Las condiciones
operativas Optimas son practicamente las mismas cuando se recicla el solvente liquido o en
estado supercritico, lo que indica que las restricciones de pureza y recuperacion de productos
son determinantes para las condiciones de operacion del extractor y separador.

Por otro lado, dado que los caudales méximos que salen del extractor como funcion de las
condiciones del proceso determinan el minimo didmetro necesario para una cierta

alimentacion , los volumenes y costos asociados al extractor y separador son independientes
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del modo de regeneracion de solvente. Sin embargo, los costos totales y la ganancia neta

reportados en la Tabla 7.21 indican la conveniencia de reciclar CO, en modo compresor.

Tabla 7.20 Costos indirectos como funcion del capital fijo base

Costos indirectos Porcentajes del capital fijo base
Mantenimiento 6
Cargas operativas suplementarias 1
Tasas y seguros 2
Depreciacion 33
General 5
Total 47

La relacion solvente/alimentacion es levemente superior a aquella obtenida en la seccidon
anterior (Tabla 7.17) debido a que en este caso exigimos mayores purezas y recuperaciones.
Por estar asociado a los costos de compresion del solvente, la relacion S/F controla los costos
operativos, de modo que minimizar dicha relacion es una funcion objetivo valida en procesos

supercriticos.

Los resultados de la optimizacién muestran que en ambos casos los costos operativos son
muy bajos cuando se los compara a los costos de capital. Segiin Sovova y col. (1994), los
costos son comparables si el proceso es llevado a cabo en condiciones Optimas y para un
volumen de extraccion suficiente. La ventaja de los procesos supercriticos aumenta cuando
se trata de la produccion de compuestos de alto valor agregado, como es el caso de los aceites

esenciales libres de terpenos, y aiin mas si se tienen en cuenta restricciones ambientales.

La ultima fila de la Tabla 7.21 contiene el precio de indiferencia del aceite desterpenado, es
decir, el precio necesario para cubrir los costos totales de produccion, con un margen nulo de
ganancia. Resulta sumamente interesante la diferencia entre el precio de indiferencia y el

precio actual del producto en el mercado internacional (847 $/Kg).
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Tabla 7.21 Variables de optimizacion y costos minimos asociados a la extraccion de terpenos
en contracorriente con reflujo para dos ciclos de solvente alternativos.

NLP Optimo
Variable
modo compresor modo bomba

presion de extraccion (bar) 95.00 95.02
temperatura de extraccion (K) 333.14 333.00
presion del separador® (bar) 44.60 44.60
temperatura del separador (K) 288.03 287.82
relacion de reflujo (%) 58.58 58.68
relacion solvente / alimentacion (masa) 125.31 125.40
citral en el refinado, libre de CO, (%molar) 99.98 99.98
recuperacion de citral (%) 96.03 96.03
limoneno en el producto de tope (Yomolar) 98.72 98.72
recuperacion de limoneno (%) 91.54 91.66
CO; en el vapor del separador (% molar) 99.98 99.98
Extractor

volumen (m’) 0.42 0.42

costo ($/Kg prod.) 0.88 0.88
Separador

volumen (m’) 0.03 0.03

costo ($/Kg prod.) 4e-2 4e-2
Intercambiadores de calor

Area (m°) 4.94 7.34

costo ($/Kg prod.) 0.69 0.88
Condensador

Area (m®) - 6.10

costo ($/Kg prod.) - 0.69
Bombas

consumo (KW) 0.13 8.89

costo ($/Kg prod.) 1.54 7.49
Compresor

consumo (KW) 30.00 -

costo ($/Kg prod.) 4.94 -
Costos de capital ($/Kg prod.) 8.09 9.98
Costos de materia prima ($/Kg prod.) 116.5 116.5
Costos operativos ($/Kg prod.)

agua de enfriamiento 8e-3 -

vapor de calentamiento 2e-3 0.21

electricidad 0.61 0.18

refrigeracion - 3.03
Inversion de capital ($) 664 000 820 000
Ganancia

($/Kg prod.) 721.80 717.10
Precio de indiferencia ($/Kg prod.) 125.21 129.90

%ija
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La Figura 7.18 compara en un diagrama TS los consumos energéticos del ciclo de solvente en
modo compresor y en modo bomba, para las condiciones Optimas del proceso. Las areas
rayadas muestran claramente que el optimo NLP corresponde al ciclo de recuperacion de
solvente en modo compresion. Esta conclusion es avalada por otros autores, que aseguran
que el modo compresor es la mejor opcion cuando el proceso supercritico transcurre en la

region de presiones inferiores a 300 bar (Brunner, 1994).

400 A

350

300

Temperatura (K)

250

consumo energético
modo bomba 2
modo compresor
200 T T T T T T T

— T T T T T Tt T T T 1
2.6 2.8 3.0 3.2 34 3.6 3.8 4.0 4.2 4.4

Entropia (KJ/Kg K)

Figura 7.18
Diagrama T-S para el reciclo de solvente.

7.5 Conclusiones

La desterpenacion de aceites esenciales con dioxido de carbono supercritico ha sido estudiada
experimentalmente por distintos autores. Sin embargo, el problema de optimizacion y disefio
de procesos con modelos termodindmicos confiables y técnicas de programacién no ha sido
aun tratado. El uso de estas técnicas es particularmente ventajoso cuando se disefian procesos
supercriticos debido a la cantidad de variables a optimizar y a los altos costos asociados a la
construccidn y operacion de plantas piloto.

En este capitulo se analizé la concentracion de aromas y sabores de aceites citricos utilizando

tecnologia supercritica. El modelado de aceite de naranja y aceite de limon se realizo
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utilizando componentes claves representativos del comportamiento de la mezcla real. El
comportamiento termodindmico de aceites citricos con dioxido de carbono fue modelado con
la ecuacion de estado GC-EOS y contrastado con datos experimentales de equilibrio de fases.
Condiciones operativas Optimas fueron determinadas utilizando funciones objetivo
alternativas. Finalmente, el problema se formuldé como uno de disefio de procesos y un
completo andlisis de costos fue planteado con vistas a determinar la factibilidad econémica
de una planta a escala real para desterpenacion de aceite de liméon producido en Argentina.
Los resultados preliminares son alentadores, altas purezas de productos y amplios rangos de
ganancias obtenidos a partir de tecnologia limpia, conjuntamente con un mercado de
consumo de aceites desterpenados en continuo crecimiento, avalan un estudio posterior para

determinar la posible implementacion de este proceso no-convencional.

Apéndice

Correlaciones de Costos de Equipos

a) Compresores (Ulrich, 1984)
El costo instalado de compresores en funcion de la potencia en el eje, Ws (KW), fue estimado

como:

- compresores centrifugos: Ccompr = ICE /394.1*(—34800.29 + 7712.9 *Ws**'7)

- compresores alternativos: Ccompr = ICE /394.1* (-40309.51+ 7959.76 *Ws**'7)

b) Bombas (Ulrich, 1984)
El costo instalado de la bomba de CO, fue calculado en funcién de la potencia en el eje, Ws

(KW), como:
Chomba = ICE /394.1*(8511.87 +49279.3*Ws"**)

c) Intercambiadores para CO, (Ulrich, 1984)
El costo instalado de intercambiadores es dado en funcion del area de intercambio de calor, A
(m?):

Cintercamb = ICE /394.1* (8484.39 +2574.28 * A*07°1%)
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d) Extractor y Separador (Manual del Institut Francais du Pétrole, 1981)
El costo del extractor y del separador fueron estimados en base a las siguientes expresiones:
Ccarcaza =1.15*(ICE/182.1*(cp * fm* fe + Cacces). + Crelleno) * fp
con: Ccp=Peso*(2-logD)
donde cp es el costo de la carcaza para espesores menores a 8 mm; fm:factor de correccion
por material (2.9 para ss316), fe: factor de correccion por espesor, fe: factor de correccion por
presion, Cacces.: es el costo de accesorios (toberas, plataformas, etc.), Crelleno es ¢l costo
actualizado del relleno, el factor 1.15 incluye costos de instalacion y el factor 182.1 es el

indice de costos promedio para 1975.

El costo del relleno del extractor Crelleno fue calculado de curvas del fabricante (Sulzer
Chemtech USA Inc., April 2001)
El peso total [Kg] de la carcaza (acero al carbono) puede obtenerse como:
Peso=Pe*m*D*(H +0.5*D)*e, con H: altura del recipiente [m] y Pe: peso
especifico de acero al carbono (8750 Kg/m®) y el espesor [m] de paredes de vasijas sometidas
a presion:
e=p*D/200*(t—-0.6* p)+0.008 ,donde D: didmetro del recipiente[m], p: presion

[bar] y t: maximo stress de pared permitido [bar]

El didmetro del extractor se computo6 a partir de la ecuacion de continuidad, considerando el
80% de la velocidad del punto de inundacion:
4*V M,

D= , donde Vpax es el maximo caudal molar de vapor en la torre y
m*p, *0.8*u,,

Mg el peso molecular del gas.
La velocidad del punto de inundacién de la columna se calculd con la correlacion de Souders-

Brown:

Uy, =Kgg * (M)O'S, con Kgg: constante de Souders-Brown (asumida 0.08 m/s) y
g

Py Py son las densidades de liquido y vapor en el tope de la columna, respectivamente.

La altura de la columna de extraccion se estim6 como:
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H =N,/N,, con N¢ nimero de etapas tedricas por metro (hallada en base a curvas

del fabricante del relleno de la columna) y Np: nimero de etapas teoricas calculado por el
programa de optimizacion.

Para el extractor se selecciond un relleno estructurado Sulzer (Mellapack 250.y) de acero
inoxidable 316, que admite presiones de hasta 150 bar con bajas caidas de presion (0.2

mbar/m a un 70-80% del punto de inundacion).

Para el separador flash se selecciond un tanque vertical cuyo didmetro se calculd de la
expresion:
D= 4*V M,
T* p, *ug
con la velocidad superficial estimada como:

Uy = 0.064>"(p';pg)0‘5 , Y Py P son las densidades de liquido y vapor de las
9
corrientes a la salida del separador, respectivamente.

La altura se selecciond como en Ulrich (1984): H =5*D.

Tanto el diametro como la altura del separador fueron sobredimensionados un 40% para

absorber posibles aumentos en los caudales de solvente.
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Tabla Al. Parametros originales de la GC-EOS (Skjold-Jagrgensen, 1988)

Parametros de grupo puro

Grupo Ne |2 T (K) q g* g g"

CHjs 1 600 0.848 316910  -0.9274 0.0000
CH, 2 600 0.54 356080  -0.8755 0.0000
CH 3 600 0.228 356080  -0.8755 0.0000
CHs; (B) 4 600 0.7891 316910 -0.9274 0.0000
CH; (B) 5 600 0.502 356080  -0.8755 0.0000
CH (B) 6 600 0.212 356080  -0.8755 0.0000
WS-CH3; 7 600 0.848 316910  -0.9274 0.0000
WS-CH, 8 600 0.54 356080  -0.8755 0.0000
WS-CH 9 600 0.228 356080  -0.8755 0.0000
WS-CH; (B) 10 600 0.7891 316910 -0.9274 0.0000
WS-CH; (B) 11 600 0.502 356080  -0.8755 0.0000
WS-CH (B) 12 600 0.212 356080  -0.8755 0.0000
CY-CH, 13 600 0.54 466550  -0.6062 0.0000
CY-CH 14 600 0.228 466550  -0.6062 0.0000
ACH 15 600 04 723210 -0.606 0.0000
AC 16 600 0.285 723210 -0.606 0.0000
ACCH; 17 600 0.968 506290 -0.8013 0.0000
ACCH; 18 600 0.66 506290 -0.8013 0.0000
CH;0OH 19 512.6 1.432 1109600 -0.9474 0.0000
CH,0OH 20 512.6 1.124 1207500 -0.6441 0.0000
CHOH 21 512.6 0.9076 1207500 -0.6441 0.0000

0.0000

COH 22 512.6 0.7138 1207500 -0.6441 0.0000
CHsCO 23 600 1.488 888410 -0.7018 0.0000
CH,CO 24 600 1.18 888410  -0.7018 0.0000
H,O 25 647.3 0.866 1697000 -0.6707 0.0000
H, 26 33.2 0.5705 179460  -0.0843 0.1351
N, 27 126.2 0.985 330360 -0.19103 -0.0806
(6{0] 28 132.9 1.06 309610 -0.12882 -0.1074
(O3 29 154.6 0.955 353780 -0.275 0.0000
CH, 30 190.6 1.16 402440  -0.2762 0.0221
CoHy 31 282.4 1.485 486510 -0.3724 0.0000
CO, 32 304.2 1.261 531890 -0.578 0.0000
C,Hs 33 305.4 1.696 452560  -0.3758 0.0000
CsHs 34 369.8 2.236 436890 -0.463 0.0000
H,S 35 373.2 1.163 780070  -0.3946 0.0000

# namero identificatorio; ~ cm® atm mol / (segmentos de 4rea de superficie)?
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Referencias para la Tabla Al:

B: grupos unidos a un carbono cuaternario (por €j.: neopentano = 4 CH3(B), alcohol terbutilico =
1 COH + 3 CH3(B)).

WS:  grupos parafinicos solubles en agua (por ej.: 2-butanol =1 CHOH + 1 WS CH + 1 WS CHj).

CY: grupos ciclicos (por gj.: ciclohexano = 6 CYCH).

AC:  grupos aromaticos (por ej.: tolueno =5 ACH + 1 ACCHj).

T*(K): temperatura de referencia.

qg: ntmero de segmentos de superficie/mol.

g*,g’, g”: parametros de energia atractiva entre segmentos por unidad de area de superficie.
g*: coeficiente del término independiente,
g’: coeficiente del término de dependencia lineal con la temperatura,

g”: coeficiente del término de la dependencia logaritmica con la temperatura.
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Parametros de interaccion: Kj;

(Cada fila contiene los pardmetros de interaccidn entre los grupos que figuran en la celda de la derecha, por

gj. 1-(1-8) son los Kj; entre el grupo 1 y los grupos 1 a 8)

1

1
0.9752
0.56
0.9868

0.9752
1.216

0.8106
1.040
0.9197

0.7147
0.958

0.682
0.9072

0.682
0.9404

1.041
0.8337
0.9771

1
1.041
0.8337
0.8136

1
1
0.9752
10.629
1

0.8106
1.040
0.9197

0.682
0.9581

0.7147
0.9072

0.682
0.9404

1.041
0.8337
0.9771

1.041
0.8337
0.8918

0.9752
0.56
0.9868

1

1
0.8106
1.040
0.9197

0.682
0.9581

0.682
0.9072

0.7147
0.9977

1.041
0.8337
0.9771

1.041
0.8337
0.8136

0.9752
0.56
0.9868

0.9752
1.216

1

1
0.7147
0.958

0.682
0.9072

0.682
0.9404

1.041
0.8337
0.9771

1.041
0.8337
0.8136

0.9752
0.56
0.9868

0.9752
10.629

0.8106
1.040
0.9197

1
1
0.7147
0.9072

0.682
0.9404

1.041
0.8337
0.9771

1.041
0.8337
0.8918

0.9752
0.56
0.9868

0.9752
1.216

0.8106
1.040
0.9197

0.682
0.9581

1
1
0.7147
0.9977

1.041
0.8337
0.9771

1.041
0.8337
0.8136

0.9752
0.56
0.9868

0.9752
1.216

0.8106
0.9005
0.9197

0.7147
0.958

0.682
0.9072

1
1.041
0.8337
0.9771

1.041
0.8337
0.8136

0.9752
0.56
0.9868

0.9752
10.629

0.8106
0.9005
0.9197

0.682
0.9581

0.7147
0.9072

0.682
0.9404

1.041

1
1.041
0.8337
0.8918

0.9752
0.56
0.9868

0.9752
1.216

0.8106
0.9005
0.9197

0.682
0.9581

0.682
0.9072

0.7147
0.9977

1.041
0.8337
0.9771

1.041

1-(1-8)
1-(9-16)
1-(17-24)
1-(25-32)
1-(33-35)

2-(2-9)

2-(10-17)
2-(18-25)
2-(26-33)
2-(34-35)

3-(3-10)
3-(11-18)
3-(19-26)
3-(27-34)
3-35

4-(4-11)

4-(12-19)
4-(20-27)
4-(28-35)

5-(5-12)

5-(13-20)
5-(21-28)
5-(29-35)

6-(6-13)

6-(14-21)
6-(22-29)
6-(30-35)

7-(7-14)

7-(15-22)
7-(23-30)
7-(31-35)

8-(8-15)

8-(16-23)
8-(24-31)
8-(32-35)

9-(9-16)



Apéndice A A-5

0.9752 0.9752 0.8106 0.682 0.682  0.682  0.8337 0.8337 9-(17-24)
0.56  1.216 1.040  0.9581 0.9072 0.9404 0.9771 0.8136 9-(25-32)
0.9868 1 0.9197 9-(33-35)
1 1 1 1 1 1.041 1.041  0.9752 10-(10-17)
0.9752 0.8106 0.7147 0.7147 0.7147 0.8337 0.8337 0.56 10-(18-25)
10.629 0.9005 0.958  0.9072 0.9977 0.9771 0.8918 0.9868 10-(26-33)
1 0.9197 10-(34-35)
1 1 1 1 1.041 1.041 09752 0.9752 11-(11-18)
0.8106 0.682  0.682  0.682 0.8337 0.8337 0.56 1.216 11-(19-26)
0.9005 0.9581 0.9072 0.9404 09771 0.8136 0.9868 1 11-(27-34)
0.9197 11-35

1 1 1 1.041 1.041  0.9752 09752 0.8106 12-(12-19)
0.682 0.682  0.682  0.8337 0.8337 0.56 1216  0.9005 12-(20-27)
0.9581 0.9072 0.9404 0.9771 0.8136 0.9868 1 0.9197  12-(28-35)
1 1 0.9802 0.9802 0.9944 0.9944 0.7775 0.7355 13-(13-20)
0.7216 0.719  0.8696 0.8696 0.6052 1.200 1.021  0.958 13-(21-28)
0.9072 1.020 0.981  0.9284 0.9869 0.9907 0.8716 13-(29-35)
1 0.9802 0.9802 0.9944 0.9944 0.7775 0.7355 0.7216 14-(14-21)
0.719 0.8696 0.8696 0.6052 1.200 1.021  0.958  0.9072 14-(22-29)
1.020 0981 09284 0.9869 0.9907 0.8716 14-(30-35)
1 1 1.007 1.007 0.8608 0.8263 0.8263 0.8263  15-(15-22)
0.9246 0.9246 0.6921 1.243 1.071  0.953  0.9406 1.008 15-(23-30)
1.019 1.074  0.9937 0.9905 1.005 15-(31-35)
1 1.007 1.007  0.8608 0.8263 0.8263 0.8263 0.9246  16-(16-23)
0.9246 0.6921 1.243 1.071 0.953  0.9406 1.008 1.019 16-(24-31)
1.074 0.9937 0.9905 1.005 16-(32-35)
1 1 0.7938 0.7741 0.7741 0.7741 0.8885 0.8885 17-(17-24)
0.6959 1.169 1.071  0.953 0.8226 0.9417 1.019  0.891 17-(25-32)
0.9047 0.973  0.915 17-(33-35)
1 0.7938 0.7741 0.7741 0.7741 0.8885 0.8885 0.6959  18-(18-25)
1.169 1.071 0953 0.8226 0.9417 1.019 0.891  0.9047 18-(26-33)
0.973 0.915 18-(24-35)
1 1.016 1.016 1.085 0.9591 0.9591 1.042 1.435 19-(19-26)
1.011 09733 0955 0.8922 0.9545 0.9453 0.883  0.8495 19-(27-34)
0.91 19-35

1 1 1 1.004  0.9534 0.9493 2.600 1.175 20-(20-27)
1135 1.172 1.137  0.9553 0.9855 0.7394 0.8 1.014  20-(28-35)
1 1 1.004  0.9534 0.9493 2.600 1.175 1.135 21-(21-28)



A-6 Apéndice A

1172 1.137 0.9553 0.9855 0.7394 0.8 1.014 21-(29-35)
1 1.004 0.9534 0.9493 2.600 1.175 1.135 1.172 22-(22-29)
1.137 0.9553 0.9855 0.7394 0.8 1.014 22-(30-35)
1 1 0.9892 1.343 0.8152 n.d. 0.6876 0.7414  23-(23-30)
0.9309 1.025 0.7822 0.7839 n.d. 23-(31-35)
1 0.9892 1.343 0.8152 n.d. 0.687 6 .7414 0.9309 24-(24-31)
1.025 0.7822 0.7839 n.d. 24-(32-35)
1 1.172 0.7784 0.6598 0.769 0.612 0.56 0.9228  25-(25-32)
0.6317 0.56 0.952 25-(33-35)
1 0.999 1.013 n.d. 1.071 1.085 1.196 1.127 26-(26-33)
1.243 nd. 26-(34-35)
1 1 1.019 0.978 0.962 1.045 0.994 1.058 27-(27-34)
0.855 27-35

1 n.d. 0.959 n.d. 1.025 0.991 1.050 0.943 28-(28-35)
1 n.d. n.d. 8.967 n.d. n.d. n.d. 29-(29-35)
1 0.977 0.932 1.009 0.9937 0.953 30-(30-35)
1 0.95 0.994 0.9848 n.d. 31-(31-35)
1 0.88 0.875 0.928 32-(32-35)
1 0.997 0.917 33-(33-35)
1 0.9146 34-(34-35)
1 35-35



Apéndice A A-7

Dependencia de los parametros de interaccion con la temperatura: K’j;
(Cada fila contiene los K’;; entre los grupos que figuran en la celda de la derecha, por ej. 1-(1-8) son los
K’jj entre el grupo 1y los grupos 1 a 8)

0 0 0 0 0 0 0 0 1-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0.0944 0.0944 1-(9-16)

0 0 0 0 0 0 0084 0.084 1-(17-24)
0 0 0 -0.2525 0.1544 -0.0607 0 0 1-(25-32)
0 0 0 1-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 2-(2-9)

0 0 0 0 0 0.0944 0.0944 0 2-(10-17)
0 0 0 0 0 0.084 0084 0 2-(18-25)
0 0 -0.2525 0.1544 0.0555 0 0 0 2-(26-33)
0 0 0 0 0 0 0 0 2-(34-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 3-(3-10)

0 0 0 0 0.0944 0.0944 0 0 3-(11-18)
0 0 0 0 0084 0084 0 0 3-(19-26)
0 -0.2525 0.1544 0.0555 0 0 0 0 3-(27-34)
0 3-35

0 0 0 0 0 0 0 0 4-(4-11)

0 0 0 0.0944 0.0944 0 0 0 4-(12-19)
0 0 0 0084 0084 0 0 0.25  4-(20-27)
-0.2525 0.1544 -0.0607 0O 0 0 0 0 4-(28-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 5-(5-12)

0 0 0.0944 0.0944 0 0 0 0 5-(13-20)
0 0 0.084 0084 0 0 025  -0.2525 5-(21-28)
0.1544 0.0555 0 0 0 0 0 5-(29-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 6-(6-13)

0 0.0944 0.0944 0 0 0 0 0 6-(14-21)
0 0084 0084 0 0 -0.25  -0.2525 0.1544 6-(22-29)
0.0555 0 0 0 0 0 6-(30-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 7-(7-14)

0.0944 0.0944 0 0 0 0 0 0 7-(15-22)
0084 0084 0 0 0 -0.2525 0.1544 -0.0607 7-(23-30)
0 0 0 0 0 7-(31-35)
0 0 0 0 0 0 0 0.0944  8-(8-15)

0.0944 0 0 0 0 0 0 0084  8-(16-23)
0084 0 0 0 -0.2525 0.1544 0.0555 0 8-(24-31)
0 0 0 0 8-(32-35)
0 0 0 0 0 0 0.0944 0.0944 9-(9-16)

0 0 0 0 0 0 0084 0.084  9-(17-24)
0 0 0 -0.2525 0.1544 0.0555 0 0 9-(25-32)
0 0 0 9-(33-35)
0 0 0 0 0 0.0944 00944 0 10-(10-17)
0 0 0 0 0 0.084 0084 0 10-(18-25)
0 025 -0.2525 0.1544 -0.0607 O 0 0 10-(26-33)
0 0 10-(34-35)
0 0 0 0 0.0944 0.0944 0 0 11-(11-18)
0 0 0 0 0084 0084 0 0 11-(19-26)
025 -0.2525 0.1544 0.0555 O 0 0 0 11-(27-34)



A-8 Apéndice A

0 11-35

0 0 0 0.0944 0.0944 0 0 0 12-(12-19)
0 0 0 0.084 0084 0 0 -0.25 12-(20-27)
-0.2525 0.1544 0.0555 0 0 0 0 0 12-(28-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 13-(13-20)
0 0 0.0972 0.0972 0 0317 O -0.2525 13-(21-28)
0.1544 0.1461 0 0.2104 0 0 0 13-(29-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 14-(14-21)
0 0.0972 0.0972 0 0317 0 -0.2525 0.1544 14-(22-29)
0.1461 0 0.2104 0 0 0 14-(30-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 15-(15-22)
0 0 -0.0855 0.583 0.357 0.086 0.2839 0.1146 15-(23-30)
0.065 0 0.1113 0.08 0.047 15-(31-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 16-(16-23)
0 -0.0855 0.583 0.357 0.086 0.2839 0.1146 0.065  16-(24-31)
0 0.1113 0.08 0.047 16-(32-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 17-(17-24)
0 0605 0357 0.086 O 0 0065 0 17-(25-32)
0 0 -0.141 17-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 18-(18-25)
0.605 0357 0.086 O 0 0065 O 0 18-(26-33)
0 -0.141 0 0 0 0 0 0 18-(24-35)
0 0 0 0 0 0 -0.0353 64.706 19-(19-26)
0.35 0.1681 0 0.342  0.1077 0.009 0.1501 -0.0927 19-(27-34)
0.018 19-35

0 0 0 0 0 -0.1907 0 0.35 20-(20-27)
0.2853 0 0 0 0 0 02311 0 20-(28-35)
0 0 0 0 -0.1907 0 0.35 0.2853 21-(21-28)
0 0 0 0 0 02311 0 21-(29-35)
0 0 0 -0.1907 0 0.35 0.2853 0 22-(22-29)
0 0 0 0 02311 © 22-(30-35)
0 0 -0.2137 0 0 n.d. 0 0 23-(23-30)
0 0108 0 0 n.d. 23-(31-35)
0 -0.2137 0 0 n.d. 0 0 0 24-(24-31)
0.108 0 0 n.d. 24-(32-35)
0 0 0.2704 0.141  -0.061 0.1975 0.2772 0.1219 25-(25-32)
0.2087 0 -0.122 25-(33-35)
0 -0.1 -0.086 n.d. -0.067 0.03 0.037 0.086  26-(26-33)
0 n.d 26-(34-35)
0 0 0.02 0.009 0.042 -0.002 0.052 0 27-(27-34)
0.258 27-35

0 n.d. -0.048 n.d. 0 0 -0.098 0.021  28-(28-35)
0 n.d. n.d. -0.1 n.d. n.d. n.d. 29-(29-35)
0 -0.017 0.024 0.007 O 0 30-(30-35)
0 -0.029 0.025 0 n.d. 31-(31-35)
0 0 0 0.032 32-(32-35)
0 0 0 33-(33-35)
0 34-(34-35)
0 35-35



Apéndice A A-9

Parametros de no aleatoriedad: a;; y aii

(Cada fila contiene los aj; entre los grupos que figuran en la celda de la derecha,
por ej. 1-(1-8) son los aj; entre el grupo 1y los grupos 1 a 8)

0 0 0 0 0 0 0 0 1-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 1-(9-16)
0 0 0.8365 1.471 1471 1471 0.8544 0.8544 1-(17-24)
04951 -1 2889 -2.889 0 0 0 3369 1-(25-32)
0 0 0.5279 1-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 2-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 2-(9-16)
0 0 05324 1471 1471 1471 0.8544 0.8544 2-(17-24)
04951 -1 2889 -2.889 0 0 0 3360 2-(25-32)
0 0 0.5279 2-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 3-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 3-(9-16)
05324 1471 1471 1471 0.8544 0.8544 3-(17-24)
04951 -1 2889 -2.889 0 0 0 3369  3-(25-32)
0 0 0.5279 3-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 4-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 4-(9-16)
0 0 08365 1.471 1471 1471 0.8544 0.8544 4-(17-24)
04951 -1 2889 -2.889 0 0 0 3369  4-(25-32)
0 0 0.5279 4-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 5-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 5-(9-16)
0 0 05324 1471 1471 1471 0.8544 0.8544 5-(17-24)
04951 -1 2.889 -2.889 0 0 0 3369  5-(25-32)
0 0 0.5279 5-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 6-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 6-(9-16)
0 0 05324 1471 1471 1471 0.8544 0.8544 6-(17-24)
04951 -1 2889 -2.889 0 0 0 3369  6-(25-32)
0 0 0.5279 6-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 7-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 7-(9-16)
0 0 0.8365 1471 1471 1471 0.8544 0.8544 7-(17-24)
1229 -1 2889 -2.889 0 0 0 3369 7-(25-32)
0 0 0.5279 7-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 8-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 8-(9-16)
0 0 05324 1471 1471 1471 0.8544 0.8544 8-(17-24)
06374 -1 2889 -2.889 0 0 0 3.369  8-(25-32)
0 0 0.5279 8-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 9-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 9-(9-16)
0 0 05324 1471 1471 1471 0.8544 0.8544 9-(17-24)

0.6374 -1 -2.889 -2.889 O 0 0 3.369  9-(25-32)



A-10 Apéndice A

0 0 0.5279 9-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 10-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 10-(9-16)
0 0 0.8365 1.471 1.471 1.471 0.8544 0.8544 10-(17-24)
1.229 -1 -2.889 -2889 0 0 0 3.369 10-(25-32)
0 0 0.5279 10-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 11-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 11-(9-16)
0 0 0.5324 1.471 1.471 1.471 0.8544 0.8544 11-(17-24)
0.6374 -1 -2.889 -2889 0 0 0 3.369 11-(25-32)
0 0 0.5279 11-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 12-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 12-(9-16)
0 0 0.5324 1.471 1.471 1.471 0.8544 0.8544 12-(17-24)
0.6374 -1 -2.889 -2889 0 0 0 3.369 12-(25-32)
0 0 0.5279 12-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 13-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0 0 13-(9-16)
0 0 0.7873 1.471 1.471 1.471 0.8544 0.8544 13-(17-24)
0.5217 O -0.9774 -09774 0 0 0 0 13-(25-32)
0 0 6.920 13-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 14-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0 0 14-(9-16)
0 0 0.7873 1.471 1.471 1.471 0.8544 0.8544 14-(17-24)
0.5217 O -0.9774 -0.9774 0 0 0 0 14-(25-32)
0 0 6.920 14-(33-35)
0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 15-(1-8)
0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 O 0 0 0 15-(9-16)
0 0 1.416 3.500 3.500 4.091 4,581 4581 15-(17-24)
0.8459 0 -0312 0 0 0 0 -4.772  15-(25-32)
0.3915 0.3915 O 15-(33-35)
0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 16-(1-8)
0.3915 0.3915 0.3915 0.3915 O 0 0 0 16-(9-16)
0 0 1.416 3.500 3.500 4.091 4,581 4,581 16-(17-24)
0.8459 0 -0312 0 0 0 0 -4.772  16-(25-32)
0.3915 0.3915 O 16-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 17-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0 0 17-(9-16)
0 0 1.416 2.728 2.728 0.784 1.871 1.871 17-(17-24)
0.8459 0 -0.312 0 0 0 0 0 17-(25-32)
0 0 0 17-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 18-(1-8)

0 0 0 0 0 0 0 0 18-(9-16)
0 0 1.416 2.728 2.728 0.784 1.871 1.871 18-(17-24)
0.8459 0 -0.312 0 0 0 0 0 18-(25-32)
0 0 0 18-(33-35)
2.335 2.158 2.158 2.335 2.158 2.158 2.335 2.158 19-(1-8)
2.158 2.335 2.158 2.158 4.048 4.048 1.416 1.416 19-(9-16)
1.416 1.416 0 0 0 0 0.5756 0.5756 19-(17-24)



Apéndice A A-11
0 -1.052 1.301 1.301 1.140 3.178 1.559 0.2045 19-(25-32)
3.600 1.237 0.553 19-(33-35)
10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 20-(1-8)
10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 15 15 20-(9-16)
15 15 0 0 0 0 0 0 20-(17-24)
-1.370 -1.052 1.301 1.301 1.140 1.228 1.559 -0.3901 20-(25-32)
10.22 10.01 05534 0 0 0 0 0 20-(33-35)
10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 21-(1-8)
10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 15 15 21-(9-16)
15 15 0 0 0 0 0 0 21-(17-24)
-1.933 -1.052 1.301 1.301 1.140 1.228 1.559 -0.3901 21-(25-32)
10.22 10.01 0.5534 21-(33-35)
10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 22-(1-8)
10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 10.22 20.74 20.74 22-(9-16)
20.74 20.74 0 0 0 0 0 0 22-(17-24)
-2.210 -1.052 1.301 1.301 1.140 1.228 1.559 -0.3901 22-(25-32)
10.22 10.01 0.5534 22-(33-35)
5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 23-(1-8)
5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 15 15 23-(9-16)
15 15 0.5756 0 0 0 0 0 23-(17-24)
-0.1754 0 0.352 n.d. 0.4728 0.7214 0.3986 0.1696 23-(25-32)
5.146 5.146 n.d. 23-(33-35)
5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 24-(1-8)
5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 5.146 15 15 24-(9-16)
15 15 0.5756 0 0 0 0 0 24-(17-24)
-0.1754 0 0.352 n.d. 0.4728 0.7214 0.3986 0.1696 24-(25-32)
5.146 5.146 n.d. 24-(33-35)
0.495 0.495 0.495 0.495 0.495 0.495 1.229 0.6374  25-(1-8)
0.6374 1.229 0.6374 0.6374 05217 0.5217 0.8459 0.8459 25-(9-16)
0.8459 0.8459 -1.370 -1.933 -2.210 -0.4664 -0.4664 25-(17-24)
0.579 0.3711 0.3711 0.239 0.3985 0.5658 -0.3934 25-(25-32)
0.4 0.4346 0 25-(33-35)
-1 -1 -1 -1 -1 -1 -1 -1 26-(1-8)
-1 -1 -1 -1 0 0 0 0 26-(9-16)
0 0 0.3 0.6948 0.6948 0.6948 O 0 26-(17-24)
0.579 0 0 0 n.d. 0 0 0 26-(25-32)
0 -1 n.d. 26-(33-35)
-2.889 -2.889 -2.889 -2.889 -2.889 -2.889 -2.889 -2.889 27-(1-8)
-2.889 -2.889 -2.889 -2.889 -0.9774 -0.9774 -0.312 -0.312 27-(9-16)
-0.312 -0.312 0.2671 0.3757 0.3757 0.3757 0.352 0.352 27-(17-24)
03711 O 0 0 0 0 0 0 27-(25-32)
0 -2.890 0.22 27-(33-35)
-2.890 -2.890 -2.890 -2.890 -2.890 -2.890 -2.890 -2.890 28-(1-8)
-2.890 -2.890 -2.890 -2.890 -0.9774 -0.9774 0 0 28-(9-16)
0 0 0.2671 0.3757 0.3757 0.3757 n.d. n.d. 28-(17-24)
03711 O 0 0 n.d. 0 n.d. 0 28-(25-32)
0 -2890 O 28-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 29-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0 0 29-(9-16)



A-12 Apéndice A

0 0 0.1151 0.1151 0.1151 0.1151 0.4728 0.4728 29-(17-24)
0.239 n.d. 0 n.d. 0 n.d. n.d. -0.782  29-(25-32)
n.d. n.d. n.d. 29-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 30-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0 0 30-(9-16)

0.4228 0.1852 0.1852 0.1852 0.7214 0.7214 30-(17-24)
0.3985 0 0 0 n.d. 0 0 0 30-(25-32)
0 0 0 30-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 31-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0 0 31-(9-16)
0 0 0.3039 0.7242 0.7242 0.7242 0.3986 0.3986 31-(17-24)
0.5658 0 0 n.d. n.d. 0 0 0.475 31-(25-32)
0 0 n.d. 31-(33-35)
3.369 3.369 3.369 3.369 3.369 3.369 3.369 3.369 32-(1-8)
3.369 3.369 3.369 3.369 0 0 4772 4772  32-(9-16)
0 0 0.1298 0.4676 0.4676 0.4676 0.1696 0.1696 32-(17-24)
0.2356 O 0 0 -0.782 0 0.475 0 32-(25-32)
1.272 3.369 0 32-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 33-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 33-(9-16)
0 0 0.3778 0.9413 0.9413 0.9413 05991 0.5991 33-(17-24)
0.4 0 0 0 n.d. 0 0 1.272 33-(25-32)
0 0 0.184 33-(33-35)
0 0 0 0 0 0 0 0 34-(1-8)
0 0 0 0 0 0 0.3915 0.3915 34-(9-16)
0 0 0.3018 1.051 1.051 1.051 0.6908 0.6908 34-(17-24)
0.4346 -1 -2.890 -2.890 n.d. 0 0 3.369 34-(25-32)
0 0 0.5279 34-(33-35)
0.5279 0.5279 0.5279 0.5279 0.5279 0.5279 0.5279 0.5279 35-(1-8)
0.5279 0.5279 0.5279 0.5279 6.920 6.920 0 0 35-(9-16)
0 0 0.5534 0.5534 0.5534 0.5534 n.d. n.d. 35-(17-24)
0 n.d. 0.22 0 n.d. 0 n.d. 0 35-(25-32)
0.184 05279 0 35-(35-35)
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Tabla A2. Extension de la tabla de parametros (Pusch y Schmelzer, 1993)

Parametros de grupo puro

Grupo T (K) q g*° g g"

Ar 1508  1.070 293700 -0.2691  0.0000
NH, 4056  1.004 1081000 -0.6787  0.0000
CaHs 365. 2024 441900 -0.4052  0.0000
CH=CH 600. 0.867 403590 -0.7631  0.0000
CH,=CH 600 1176 337980 -0.6764  0.0000
CH,=C 600 0988 323440 -0.6328  0.0000
CH=C 600 0.676 546780 -1.0966  0.0000

Parametros de interaccion binaria

(los valores en cursiva son extrapolados)

i j K'j K™ aj; oft
CHjs Ar 1.175 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000
CsHe 0.956 0.000 0.000 0.000
CH=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH, Ar 0.759 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000
CsHe 0.956 0.000 0.000 0.000
CH=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH Ar -0.941 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000
CsHs 0.956 0.000 0.000 0.000
CH=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000  0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000  0.000 0.000 0.000
CHz(B) Ar 0.916 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000
CsHe 0.956 0.000 0.000 0.000
CH=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,(B) Ar 0.707 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000

CsHs 0.956 0.000 0.000 0.000
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CH=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000 0.000 0.000 0.000
WSCH; Ar 0.329 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000
CsHs 0.956 0.000 0.000 0.000
CH=CH 0.974 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000 0.000 0.000 0.000
WSCH, Ar 0.329 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000
CsHs 0.956 0.000 0.000 0.000
CH=CH 0.974 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000 0.000 0.000 0.000
WSCH Ar 0.329 0.000 0.000 0.000
NH; 1.143 0.000 0.000 0.000
CsHs 0.956 0.000 0.000 0.000
CH=CH 0.974 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.000 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.000 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.000 0.000 0.000 0.000
ACH Ar 1.466 0.388 0.000 0.000
NH; 0.874 0.000 1.443 1.443
CH,=CH 0.984 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.040 0.000 0.000 0.000
AC Ar 1.466 0.388 0.000 0.000
NH; 0.874 0.000 1.443 1.443
CH,=CH 0.984 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.040 0.000 0.000 0.000
ACCH; Ar 1.017 0.276 0.000 0.000
NH; 0.874 0.000 1.443 1.443
CH,=CH 1.034 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.040 0.000 0.000 0.000
ACCH Ar 1.017 0.276 0.000 0.000
NH; 0.874 0.000 1.443 1.443
CH,=CH 1.034 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.040 0.000 0.000 0.000
CH3OH Ar 1.106 0.000 0.000 0.000
NH; 1.169 0.000 3.577 2.092
CH=CH 0.920 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 0.920 0.000 0.000 0.000
CH,=C 0.920 0.000 0.000 0.000
CH=C 0.918 0.000 1.331 1.331
CH,OH Ar 1.391 0.000 -0.220 2.680
NH; 1.055 0.000 0.000 0.000
CH=CH 0.816 0.000 2.447 3.862
CH,=CH 1.040 0.000 1.146 -4.389
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CH,=C 0.769 0.000 0.603 0.603
CH=C 0.773 0.000 1.376 1.376
CHOH Ar 1.391 0.000 -0.220 2.680
NH; 1.055 0.000 0.000 0.000
CH=CH 0.816 0.000 2.447 3.862
CH,=CH 1.040 0.000 1.146 -4.389
CH,=C 0.769 0.000 0.603 0.603
CH=C 0.773 0.000 1.376 1.376
COH Ar 1.391 0.000 -0.220 2.680
NH; 1.055 0.000 0.000 0.000
CH=CH 0.816 0.000 2.447 3.862
CH,=CH 1.040 0.000 1.146 -4.389
CH,=C 0.769 0.000 0.603 0.603
CH=C 0.773 0.000 1.376 1.376
H,O Ar 1.242 -0.330 0.000 0.000
NH; 1.235 0.000 0.000 0.000
H, Ar 1.041 0.000 0.000 0.000
NH; 1.044 -0.179 0.000 0.000
CsHs 0.775 1.909 2.496 2.496
N> Ar 0.997 0.000 0.000 0.000
NH; 0.778 0.000 0.000 0.000
CsHs 1.100 0.000 -0.785 -2.770
0, Ar 1.003 0.000 -1.969 -1.969
CO Ar 0.983 0.000 0.000 0.000
CH, Ar 0.985 -0.330 0.000 0.000
CsHs 0.995 0.000 0.000 0.000
CoH,4 CsHs 1.012 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.084 0.000 0.000 0.000
CO; CsHs 0.938 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 0.948 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.057 0.000 0.000 0.000
CoHs Ar 0.974 0.000 0.000 0.000
CsHs 0.997 0.000 0.000 0.000
CsHs CsHs 0.994 0.000 0.000 0.000
CH,=C 0.961 0.000 0.000 0.000
Ar NH; 0.764 0.000 0.000 0.000
CsHs CH=CH 1.040 0.000 0.000 0.000
CH,=CH 1.040 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.040 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.040 0.000 0.000 0.000
CH=CH CH,=CH 1.094 0.000 0.000 0.000
CH,=C 1.094 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.094 0.000 0.000 0.000
CH,=CH CH,=C 1.094 0.000 0.000 0.000
CH=C 1.094 0.000 0.000 0.000
CH,=C CH=C 1.094 0.000 0.000 0.000
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Tabla A3. Revision de la tabla de parametros (Bamberger et al., 1994)
Parametros de grupo puro
Los mismos dados por Skjold-Jgrgensen (1988)
Parametros de interaccién binaria
i J k*ij k’ij aij Gji
Co, AC 1.060 0.000 -3.329 -6.888
ACH 1.060 0.000 -3.329 -6.888
AC-CH 0.976 0.000 -12.32 -32.39
AC-CH, 0.976 0.000 -12.32 -32.39
AC-CH; 0.938 0.000 -3.940 -14.93
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Tabla A4. Revision y extension de la tabla de parametros (Espinosa et al., 2000d)

Parametros de grupo puro

*

Grupo T (K) g g g g
TG (triglicérido) 600 3.948 346350 -1.3460 0.0000
(CH,CO0),CHCOO
Dimetiléter (DME) 400.1 1.936 549490 -0.5091 0.0000
Eter (CH,0) 600. 0.780 503700. -0.9821 0.0000
Ester (CH;COO) 600 1.728 831400 -1.0930 0.0000
Ester (CH,COO) 600 1.420 831400 -1.0930 0.0000
Aldehido (HCO) 600 0.948 738700 -0.3461 0.0000
ACCI 600 0.844 881900 -0.8453 0.0000
ACOCH; 600 1.208 514800 -0.9771 0.0000
Parametros de interaccién binaria
(los valores en cursiva son extrapolados)
i j K K a; a;
CH; TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO, 0.898 0.000 4.683 4.683
DME 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH,0O 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH3COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 1.005 0.211 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCH3; 0.9466 0.000 0.000 0.000
CH, TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO, 0.874 0.000 4.683 4.683
DME 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH,0 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH3COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 0.885 -0.022 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCH; 0.9466 0.000 0.000 0.000
CH TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO, 0.874 0.000 4.683 4.683
DME 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH,0 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 0.885 -0.022 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCH; 0.9466 0.000 0.000 0.000
CHs(B) TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO, 0.898 0.000 4.683 4.683
DME 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH,0O 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
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HCO 1.005 0.211 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCH; 0.9466 0.000 0.000 0.000
CHy(B) TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO, 0.874 0.000 4.683 4.683
DME 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH,O 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH3COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 0.885 -0.022 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCHjs 0.9466 0.000 0.000 0.000
CH(B) TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO; 0.874 0.000 4.683 4.683
DME 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH,O 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH3COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 0.885 -0.022 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCHj; 0.9466 0.000 0.000 0.000
WSCH; TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO; 0.898 0.000 4.683 4.683
DME 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH,O 0.924 -0.0564 0.000 0.000
CH3;COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 1.005 0.211 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCH; 0.9466 0.000 0.000 0.000
WSCH, TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO, 0.874 0.000 4.683 4.683
DME 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH,O 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH3;COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 0.885 -0.022 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCH; 0.9466 0.000 0.000 0.000
WSCH TG 0.860 0.000 0.000 0.000
CO, 0.874 0.000 4.683 4.683
DME 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH,O 0.935 -0.0613 0.000 0.000
CH3COO 0.869 0.000 0.000 0.000
CH,COO 0.869 0.000 0.000 0.000
HCO 0.885 -0.022 3.556 -3.952
ACCI 1.006 0.000 0.000 0.000
ACOCH; 0.9466 0.000 0.000 0.000
CH=CH TG 0.883 0.000 0.000 0.000
CH3;COO 1.006 0.000 -0.876 -0.876
CH,COO 1.006 0.000 -0.876 -0.876
AC 11 0.000 0.000 0.000
ACH 11 0.000 0.000 0.000
ACCHj; 11 0.000 0.000 0.000
ACCI 1.286 0.000 0.000 0.000
CH,=C TG 0.883 0.000 0.000 0.000
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CH3;COO 1.006 0.000 -0.876 -0.876
CH,COO 1.006 0.000 -0.876 -0.876
AC 11 0.000 0.000 0.000
ACH 11 0.000 0.000 0.000
ACCHj; 11 0.000 0.000 0.000
ACCI 1.286 0.000 0.000 0.000
CH,=CH TG 0.883 0.000 0.000 0.000
CH3COO 1.006 0.000 -0.876 -0.876
CH,COO 1.006 0.000 -0.876 -0.876
AC 11 0.000 0.000 0.000
ACH 11 0.000 0.000 0.000
ACCH; 11 0.000 0.000 0.000
ACCI 1.286 0.000 0.000 0.000
AC TG 0.986 0.000 0.000 0.000
HCO 0.960 0.000 7.560 7.560
ACCI 1.037 0.121 3.440 3.440
ACOCH; 0.9824 0.000 0.000 0.000
ACH TG 0.986 0.000 0.000 0.000
HCO 0.960 0.000 7.560 7.560
ACCI 1.037 0.121 3.440 3.440
ACOCH; 0.9824 0.000 0.000 0.000
ACCH;, TG 0.986 0.000 0.000 0.000
HCO 0.960 0.000 7.560 7.560
ACCI 1.037 0.121 3.440 3.440
ACOCH; 0.9824 0.000 0.000 0.000
ACCH; TG 0.986 0.000 0.000 0.000
HCO 0.960 0.000 7.560 7.560
ACCI 1.037 0.121 3.440 3.440
ACOCH; 0.9824 0.000 0.000 0.000
CO, TG 1.094 0.112 -1.651 -1.651
CH;0 1.042 0.000 0.000 0.000
CH3COO 1.115 0.094 -1.615 -1.615
CH,COO 1.115 0.094 -1.615 -1.615
HCO 1.098 0.045 8.104 -0.634
ACCI 0.986 0.1845 -0.488 -0.488
ACOCHj; 1.006 0.185 0.000 0.000
TG CH3;COO 1.237 0.000 -8.700 -3.656
CH,COO 1.237 0.000 -8.700 -3.656
DME 1.233 0.150 0.000 0.000
CH,0 1.233 0.150 0.000 0.000
ACCI 1.233 0.100 -19.201 -19.201
ACOCHj; CY-CH; 0.9475 0.000 0.000 0.000
CY-CH 0.9475 0.000 0.000 0.000
ACOH 1.075 0.000 0.000 0.000
DME CH, 1.004 -0.0564 0.000 0.000
CH3COO0 C,H, 0.800 0.000 0.000 0.000
CH,COO0 C,H, 0.800 0.000 0.000 0.000
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Tabla A5. Referencias de datos experimentales de equilibrio de fases usados en la regresion
de los pardametros mostrados en la Tabla A4.

(VP: datos de presiones de vapor; VLE: datos de equilibrio liquid-vapor; y*: datos de coeficientes de actividad a
dilucién infinita)

j

Tipos de datos experimentales utilizados

Referencias

TG

Eter

DME

Ester

CO,

AC

CH,/CH,
CH=CH
Ester

CO,

CHO
ACH

ACCH;

ACCI

CH3/CH;
CO,

CH3/CH,
CH,

CH3/CH;

CH=CH
CzHe
Co;

CH3/CH,

ACCI

CHy/CH,
CH=CH

VP de triacetin puro y y* de alcanos normales en
triacetin.

y” de 1-hexeno en triacetin.

y” de etilacetato en triacetin, tripalmitin, triolein y
trilinolein.

Solubilidad a baja presion de CO, en triacetin.

y” de etil éter y butil éter en triacetin.

y” de benceno en triacetin, triacaprilin, trimiristin,
tripalmitin y triestearin.

y” de tolueno en triacetin, trimiristin, tripalmitin, triolein,
trilinolein y triestearin.

y” de clorobenceno en triacetin, tripalmitin, triolein y
trilinolein.

VP de etil éter y butil éter. VLE de las mezclas: propil
éter + octano, propil éter + nonano y butil éter + heptano.

VLE de las mezclas: etiléter + CO, y butiléter + CO.,.

VP de DME puroy VLE de butano + DME.
VLE de metano + DME.

VP de varios alquil acetatos (etil butanoato, metil
propanoato, etil propanoato) y VLE de estos ésteres en
mezclas con n-alcanos.

VLE de metil acetato + vinyl acetato. VLE de ésteres +
alquenos (hexeno, octeno, deceno).

VLE de metil acetato + etano.

VLE a alta presion de las mezclas: metil acetato + CO, y
etil acetato + CO,.

VLE de n-alcanos (C4 a C;) + CO;.

VP de clorobenceno puro y o-diclorobenceno. VLE a alta
presion de las mezclas: CO; + clorobenceno y CO; + o-
diclorobenceno.

VLE de la mezcla naftaleno + tetradecano.

VLE de naftaleno + octadeceno y naftaleno +
hexadeceno.

1,2
2

53
53

7,8

10

1,11,12

13,14
15
7,16

Referencias
en Tabla 4.6a

1,17

18
19, 20
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ACH CH3/CH,
ACCI

CH=CH

ACCH; | CH3/CH,

ACCl | CHy/CH;
CH=CH

ACOCHj; | CH3/CH,
ACH
ACCH;
CY-CH;
ACOH
CO,

HCO CH3/CH;
CH
ACH

ACCHjs
CO,

VLE de las mezclas: benceno + octano y benceno +
dodecano.

Solubilidades a baja y alta presion y VLE de benceno en
clorobenceno.

VLE de mezclas benceno + alquenos (1-hexeno, 1-
hepteno y 1-octeno).

VLE de mezclas de tolueno con pentano, heptano,
octano, decano, y octadecano.

VLE de mezclas binarias conteniendo clorobenceno con
pentano, hexano y heptano.

VLE de 1-penteno + clorobenceno.

VLE de anisol + hexano y anisol + heptano

VP de anisol y VLE de la mezcla anisol + benceno.
VLE de metil anisol + CO,

VLE de anisol + ciclohexano

VLE de anisol + fenol

VLE de anisol + CO,

VP de propanal, butanal y pentanal + VVLE de propanal +
pentano, butanal + heptano y pentanal + heptano.

VLE de la mezcla isobutanal + heptano

VLE de las mezclas propanal + benceno, butanal +
benceno y pentanal + benceno.

VLE de las mezclas propanal + tolueno y pentanal +
tolueno.

VLE de butanal + CO,

Referencias
en Tabla 4.6b

21,22

23, 24, 25

24, 26, 27, 28,
29, 30

31, 32,33

33

34

1,34

35

34

36

35, 37, 38

1,39, 40
39
41,42, 43
41,43
44

! Daubert y Danner, 1989; ? Din et al., 1995; * Foco et al., 1999; * Shakhova et al., 1966; ° Foco et al., 1996; °
Venkatachalapati et al., 1972; ” Ohgaki et al., 1975; ® Mohamed et al., 1987; ° Fernandez Pozo et al., 1992; *°
Garcia-Sanchez et al., 1987; ** Scheller et al., 1969; * Lu et al., 1990; ** Wisniak et al., 1989; ** Gmehling,
1983; *® Ohgaki et al., 1976; '° Rusz et al., 1977; " Walther et al., 1992; *® Haynes et al., 1954; '* Martin et al.,
1954; % Ward et al., 1954; # Khurma et al., 1983; % Diaz Pefia et al., 1981; %* Dojcansky et al., 1967; 2 Kirss et
al., 1975; ® Vera et al., 1971; % Li et al., 1972; %" Surovy et al., 1966; *® Berro et al., 1994; * Willman et al.,
1985; *° Mengarelli et al., 1995; ** Rogalski et al., 1980; ¥ Paul et al., 1988; * Maher et al., 1979; * Yafiez
Torres et al., 1992; * Park et al., 1991; * Kirichenko et al., 1978; *" Walther et al., 1993; * Kim et al., 1989; *
Eng et al., 1984; “° Tarakad et al., 1979; ** Kassmann et al., 1986; ** Leu et al., 1982; ** Weldlich et al., 1986; *

Da Silva et al., 2000.



Conclusiones Generales y Trabajos Futuros

La aplicacion de tecnologia supercritica para el procesamiento de productos naturales ha
sido estudiada en esta Tesis a partir de modelos termodindmicos apropiados para el
tratamiento de sistemas no ideales multicomponentes a alta presion, y subrutinas de

simulacion y optimizacion robustas para plantas completas de procesos supercriticos.

Con el objetivo de analizar procesos de extraccion, refinado y fraccionamiento de
productos naturales, fue necesario extender la ecuacion de estado a contribucion grupal,
GC-EOS, para el modelado de compuestos de alto peso molecular, tales como triglicéridos
y aceites. Un gran nimero de sistemas fue estudiado de modo de reproducir datos
experimentales de equilibrio de fases en un amplio rango de temperaturas y presiones,
validando los pardmetros obtenidos en esta Tesis para nuevos grupos de la ecuacion de
estado. Sobre la base de dichos parametros se verificaron las predicciones del modelo para
el equilibrio de fases entre complejos sistemas (aceites vegetales, de pescado y esenciales) y
diferentes fluidos supercriticos utilizados como solventes. Los resultados fueron
satisfactorios tanto en las predicciones de equilibrio liquido-liquido como en los equilibrios
liquido-vapor y liquido-fluido supercritico, para todas las temperaturas y presiones

inferiores a 30 MPa.

Cuando fue posible, datos de experimentos a escala piloto fueron reproducidos con el
simulador de procesos, obteniéndose resultados acordes a aquellos reportados en la

literatura.

Se determinaron condiciones operativas dptimas para la purificacion y refinado de aceites
grasos utilizando didxido de carbono o propano cuasi-criticos como solventes. El estudio
mostré que la separacion es posible operando un extractor a contracorriente, sin reflujo, y
que existe una presion y una temperatura 6ptimas que minimizan los requerimientos de
solvente y dan la maxima selectividad, siendo independientes del compuesto quimico
extraido. Sin embargo, el minimo caudal de solvente necesario es una funcion directa del

contaminante presente en el aceite, y aumenta con el peso molecular del mismo.
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El fraccionamiento de acidos grasos poliinsaturados presentes en aceites de pescado se
realizo a partir de un tren de separacion operando en condiciones tales que minimizan el
consumo energético asociado a la recompresion de solvente. Un proceso de tres
extractores fue requerido para obtener dos corrientes concentradas en EPA y DHA,
respectivamente, ésteres de acidos grasos poliinsaturados omega-3 de alto valor comercial.
Se observé que la dificultad de la separacion en cada extractor es afectada no sélo por las
diferencias de volatilidades entre los componentes, sino también por la composicion de la
mezcla original, la que ademas determina la recuperacion de EPA y DHA en las corrientes
de productos finales. Por lo tanto, altas concentraciones de ésteres poliinsaturados pueden
ser logradas partiendo de un aceite de pescado concentrado en tales compuestos y
optimizando las condiciones operativas en cada unidad extractor/separador de modo de
ajustar el poder solvente y los coeficientes de distribucion entre fases, asegurando cortes

adecuados en cada alimentacion.

Finalmente, la separacion de terpenos de aceites esenciales de limén y naranja fue lograda a
partir de una unica extractor/separador. En este caso, se analizaron diferentes alternativas
para el disefio del ciclo de solvente. El estudio permitié concluir que las condiciones
operativas Optimas de extraccion y separacion de solvente son determinadas por los
requerimientos de pureza y recuperacion de productos, en tanto que la relacion
solvente/alimentacion viene dada por el analisis de costos totales para el proceso completo.
Por esta razon, las condiciones operativas Optimas fueron las mismas para distintos
procesos alternativos e iguales especificaciones, no siendo asi el costo minimo, el que

resultd asociado al reciclo de solvente en modo compresor.

Los modelos termodinamicos y de simulacién/optimizacion aplicados en esta Tesis pueden
ser utilizados para estudiar una gran variedad de problemas en procesamiento, refinado y
purificacion de productos naturales con gases a alta presion y en esta linea se propone
como trabajos futuros:
» estudio y posible modificacion de la GC-EOS a efectos de mejorar las predicciones
de equilibrio a presiones superiores a 30 MPa,
 andlisis del fraccionamiento de FAEE de aceites de pescado y la desterpenacion de
aceite de naranja, haciendo un estudio econdmico de ambos procesos (estos

trabajos estan siendo actualmente desarrollados), y

Xiv



e extraccion de tocoferoles de aceites vegetales utilizando didxido supercritico

(actualmente en la etapa de modelado termodinamico).

Sin embargo, el entendimiento obtenido en el campo del equilibrio de fluidos a alta
presion puede ser extendido mas alla de los procesos que involucran productos
naturales; mezclas multicomponentes a alta presion de compuestos de alto peso
molecular con CO2 son comUnmente encontradas en perforaciones petroliferas. La
modificacion del equilibrio de fases de aceite crudo y gas, y el control de la distribucion
de los distintos componentes entre fases, son sélo algunas de las posibles aplicaciones
futuras.
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