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RESUMEN

El objetivo general de este trabajo de tesis es estudiar procesos de
transformaciéon de la biomasa de origen agroindustrial, en biodiesel y
compuestos de alto valor agregado. Se llevaron a cabo estudios experimentales
y de modelado termodinamico de procesos de reaccion (transesterificacion e
hidrélisis) y separacion, que incluyeron aspectos cinéticos y de comportamiento

de fases.
Los objetivos especificos planteados incluyen:

- Estudiar la cinética de transesterificacion de aceites con metanol y etanol
supercritico a través de ensayos experimentales realizados en un reactor tubular
continuo, analizando el efecto de la presencia de agua y acidos grasos libres en
la mezcla reactiva. Se estudiaron en particular la etandlisis de aceite de girasol
alto oleico con etanol absoluto y azeotrépico y la metandlisis de aceite de coco

con y sin agregado de acidos grasos libres.

- Estudiar el procesamiento de borras provenientes del proceso de desgomado
de aceites vegetales a fin de obtener ésteres de acidos grasos por alcoholisis

supercritica y acidos grasos por hidrdlisis subcritica.

-Aplicar criterios de la ingenieria del equilibrio entre fases para proponer un
proceso de fraccionamiento que permita recuperar monoglicéridos del producto

de reacciones de transesterificacion parcial de aceites vegetales.

En el Capitulo 1 se introducen los métodos cataliticos de sintesis de biodiesel y

las técnicas no-cataliticas que utilizan alcoholes en condiciones supercriticas.



En el Capitulo 2 se presentan los equipos y procedimientos experimentales
utilizados para llevar a cabo estudios de transesterificacion e hidrolisis de aceites
vegetales y borras, y el fraccionamiento de los productos de la metandlisis parcial

de aceite de girasol.

En el Capitulo 3 se detallan los modelos termodinamicos aplicables al célculo de
propiedades de las mezclas involucradas en los procesos de reaccion y de
separacion estudiados en esta tesis. Se describe brevemente la disciplina de la
ingenieria del equilibrio entre fases y su aplicacion al desarrollo de procesos de

reaccion y separacion.

En el Capitulo 4, se presentan los estudios de cinética de transesterificacion
supercritica llevados a cabo en un reactor tubular continuo, utilizando como
reactivos metanol, etanol absoluto y azeotrépico, aceite de girasol alto oleico y

aceite de coco con distintos grados de acidez.

En el Capitulo 5, se detallan los estudios de alcohdlisis supercritica e hidrélisis a
alta presion, de borras provenientes del proceso de desgomado de aceites

vegetales.

En el Capitulo 6 se presentan los resultados del estudio experimental y tedrico
del equilibrio entre fases de mezclas de ésteres, monoglicéridos y diéxido de
carbono y su aplicacion en el estudio de un proceso de extraccion liquido-liquido

de ésteres y monoglicéridos de alta pureza con COs.

En el Capitulo 7, finalmente se resumen las conclusiones generales de la tesis y

se discuten posibles trabajos futuros.



ABSTRACT

The overall objective of this thesis is to study processes for the transformation of
agroindustrial biomass into biodiesel and high added value products.
Experimental and thermodynamic studies were carried out on reaction
(transesterification and hydrolysis) and separation processes, involving kinetic

and phase behavior aspects.
The specific objectives include:

- To investigate the kinetics of the transesterification of oils with supercritical
methanol and ethanol, in experimental studies carried out in a continuous tubular
reactor, analyzing the effect of water and free fatty acids contents in the reaction
mixture. These studies included the ethanolysis of high-oleic sunflower oil with
absolute and azeotropic ethanol and the methanolysis of coconut oil with and

without the addition of free fatty acids.

- To study the supercritical alcoholysis and subcritical hydrolysis of gums coming
from the degumming process of vegetable oils, to obtain fatty acid esters and

fatty acids, respectively.

-To apply phase equilibrium engineering tools to propose a process to recover
monoglycerides from the products obtained in the partial transesterification of

vegetable oils.

Chapter 1 discusses the catalytic and non - catalytic technologies applied and

proposed for the synthesis of biodiesel from vegetable oils.

The experimental equipment and procedures used to carry out the alcoholysis

and hydrolysis of vegetable oils and gums, as well as the fractionation of the



reaction products obtained in the partial methanolysis of sunflower oil, are

presented in Chapter 2.

Chapter 3 describes the thermodynamic models used in the calculation of the
density and phase equilibrium conditions of the mixtures involved in the reaction
and separation processes. Also, the phase equilibrium engineering discipline is
briefly described and its application to the development of reaction and separation

processes is presented.

The kinetic studies on the continuous supercritical transesterification of high-oleic
sunflower and coconut oils are presented in Chapter 4, based on the results of

experiments carried out in a tubular reactor.

Chapter 5 reports the results obtained in the supercritical alcoholysis and high-
pressure hydrolysis of gums coming from the degumming process of vegetable

oils.

Chapter 6 contains experimental and theoretical phase equilibrium studies on
mixtures containing fatty acid esters, monoglycerides and carbon dioxide. An
extraction process with carbon dioxide is proposed for the fractionation and

purification of monoglycerides.

Finally, in Chapter 7 the general conclusions of the thesis are summarized and

possible future work is discussed.
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CAPITULO 1

Introduccion

La utilizacion de combustibles alternativos a los derivados del petroleo constituye
un tema de interés y relevancia a nivel mundial. Una de las razones es la escasez
de oferta de petrdleo para satisfacer la demanda, que se estima crecera mas del
50% hacia 2025 [1], con precios cada vez mas elevados. El otro punto es la
preocupacion por el cambio climatico. En la medida que se resuelva la cuestion
energética de fondo, que impacta negativamente en todas las economias del

mundo, se reduciria el problema del cambio climatico [2, 3].

En este sentido, se trata de aprovechar diferentes fuentes alternativas (viento,

sol, agua, biomasa, energia nuclear) para la generaciéon de energia.[4]

De las fuentes mencionadas, la biomasa comprende al material organico de
origen reciente (no geoldgico), que abarca grandes familias de compuestos,
como hidratos de carbono, proteinas, grasas, lignina y en cantidades menores,
vitaminas, pigmentos, sabores, etc. [5,6]. Su utilizacibn como materia prima ha
originado el concepto de biorefineria como el conjunto de equipos y procesos
que producen combustibles y productos quimicos diversos a partir de la biomasa
[7]. Una biorefineria es el equivalente a una refineria de petrdleo en la que la
materia prima es la biomasa y cuyos productos principales son biocombustibles,

biomateriales y bioenergia [1].
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1.1 Biocombustibles

Los biocombustibles son todos aquellos combustibles obtenidos por la
modificacion fisica 6 quimica de biomasa de origen vegetal 6 animal. Estos son

un complemento adecuado para los combustibles liquidos de origen fosil [2].

El bioetanol y el biodiesel obtenidos a partir de materias primas de alta calidad y
de grado alimentario, constituyen la primera generacién de biocombustibles. Por
cuestiones de competencia con las materias primas agroalimentarias, por
cuestiones éticas y medioambientales, de costos y volimenes de produccion, se
hace necesario buscar nuevas fuentes de carbohidratos y lipidos, como los
materiales lignocelulésicos, aceites no comestibles o comestibles de desecho,
desechos agroindustriales [1, 2, 4, 5] y otras menos convencionales como el

aceite de algas [8].

El bioetanol es utilizado en general como complemento de las naftas, mientras
gue el biodiesel (alquil ésteres de acidos grasos) se utiliza para complementar el

combustible diesel convencional.

El biodiesel es obtenido a partir de la reaccion de transesterificacién de aceites

vegetales y grasas animales con un alcohol.

7

La transesterificacion 6 alcohdlisis corresponde a una clase importante de
reacciones organicas en las que un éster es transformado en otro a través del
intercambio de una de sus cadenas carbonadas por la de un alcohol. Es una
reaccion en equilibrio, en muchos casos limitada por la transferencia de masa
debido a la miscibilidad parcial de los reactivos. Con el agregado de un
catalizador acido, una base fuerte 6 un catalizador biol6égico como las enzimas,

la reaccion procede a mayor velocidad. Ademas se utiliza una cantidad en
2
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exceso del alcohol para desplazar el equilibrio hacia la formacion de productos

[9, 10].

En la produccion de biodiesel, la reaccion de transesterificacion se produce sobre
los triacilgliceroles o triglicéridos (TGs), que constituyen los principales
componentes de los aceites y grasas. Los TGs son tri-ésteres de acidos grasos
(FAs) de glicerol (1,2,3-propanetriol), comunmente Illamado glicerina.
Dependiendo del tipo de aceite 6 grasa, los TGs poseen un perfil caracteristico
de acidos grasos ligados al glicerol y son los que en mayor medida le confieren

las propiedades fisicoquimicas al producto [10].

Para la transesterificacion de triacilgliceroles usualmente se utiliza un catalizador
homogéneo basico o acido en presencia de un alcohol primario en exceso, como
metanol 6 etanol para obtener metil 6 etil ésteres de acidos grasos (FAMES o

FAEES).

En la Figura 1.1 se muestra la reaccion de sintesis de biodiesel.

. \S - OH
O:< & Catalizador /O +
o

O * 3 R—OH OH
o T O—R,
>:o OH
R
Triacilglicerol Alcohol é;?oﬁll eiztgres Glicerol

R, R: cadenas hidrocarbonadas de diferentes longitudes y grados de insaturacion

Figura 1.1: Reaccion de transesterificacion de triacilgliceroles
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La reaccion reversible consiste en tres etapas consecutivas, cuyos

intermediarios son los diacilgliceroles (DGs) y los monoacilgliceroles (MGs):

catalizador

Triacilglicerol (TG) + R"OH —— Diacilglicerol (DG) + R°"COOR;

catalizador

Diacilglicerol (DG) + R"OH ———= Monoacilglicerol (MG) + R'"COOR,

catalizador

Monoacilglicerol (MG) + R'OH ——= Glicerol (GL) + R"COOR;

La transformacién quimica de aceites y grasas por transesterificacion permite
obtener un biocombustible con propiedades fisicoquimicas altamente
compatibles con los motores diesel. Estas propiedades se muestran en la Tabla
1.1. A titulo de comparacién, las dos ultimas filas de la tabla indican las
propiedades del diesel de petrdleo y del gasoil. En particular, estos combustibles
son muy similares en el nUmero de cetanos, valor adimensional que denota el

grado de calidad de ignicion del combustible [11].

La Tabla 1.2, por su parte, resume las especificaciones fijadas por normas ASTM

para el biodiesel y el diesel de petréleo.

Una de las ventajas del biodiesel es que es completamente miscible con el diesel
en todas proporciones, lo que hace factible el uso de blends de ambos

combustibles.
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Tabla 1.1: Propiedades fisicoquimicas de biodiesel de distinto origen [12]

Tipo de aceite Viscosidad NUmero Calor de Punto de Flash Densidad
vegetal cinematica de Combustion niebla point (o)
(mm?/s) Cetano (MJ/) (°C) (°C)
Manilt3l 4.9 (37.8°C) 54 33.6 5 176 0.883
Sojalt3! 4.5 (37.8°C) 45 33.5 1 178 0.885
Sojalt4! 4.0 (40.0°C) 45.7-56 32.7 0.880
(15°C)
Babassu!t?! 3.6 (37.8°C) 63 31.8 4 127 0.879
Palmal3! 5.7 (37.8°C) 62 335 13 164 0.880
Palmal4 4.3-4.5 64.3-70 32.4 0.872-
(37.8°C) 0.877
(15°C)
Girasol3] 4.6 (37.8°C) 49 33.5 1 183 0.860
Sebol13] 12 96
Colzal*4 4.2 (40.0°C) 51-59.7 32.8 0.882
(15°C)
Colza usado!1 9.48 53 36.7 192 0.895
(30.0°C)
Maiz usadolt] 6.23 63.9 42.3 166 0.884
(30.0°C)
Diesel de 12-3.5 51 35.5 0.830-
petréleol4! (40°C) 0.840
(15°C)
Gasoil*®! 2.8 (30°C) 58 42.7 59 0.833

En la actualidad, en varios paises existe un marco regulatorio para la produccion

y comercializacion de biocombustibles y la obligatoriedad de mezclarlos con los

combustibles fésiles. En nuestro pais, por Ley 26093/06 reglamentada en el

Decreto n° 109/07, se puso en marcha el régimen de regulacion y promocion

para la produccién y uso sustentables de biocombustibles. La autoridad de

aplicaciobn es la Secretaria de Energia, dependiente del

Ministerio de

Planificacion Federal, Inversion Publica y Servicios, quien fija la proporcion en

gue se deben cortar los combustibles de petrdleo. Por Resolucién 56/2012 de

este Organismo, la proporcién especificada para el corte del diesel es del 7% en

volumen.
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Tabla 1.2: Especificaciones de diesel y biodiesel, segun normas ASTM

Especificacion Petrodiesel Biodiesel
Norma ASTM D975 ASTM D6751
Compuestos HC (C10-C21) FAME (C12-C22)
Numero de cetano (min.) 240 247
Gravedad especifica (g/mL) 0.85 0.88
Viscosidad cinematica a 19-41 19-6
40°C, mm?/s
Estabilidad oxidativa (min.), h n.e. 3
Flash point (min.), °C =252 2130
Temperatura de destllacmon para 90% 282.338 360 Max.
V/V recuperado, °C
Contenido de agua y sedimento, % <0.05 <0.05
VIV
Contenido de carbon para 10%
residuo, %P/P <0.01 =0.05
. <0.0015
0,
Contenido de azufre, %P/P <0.05 6 <0.05
Contenido de fésforo, %P/P n.e. <0.001
Contenido de cenizas, %P/P <0.35 <0.02
indice de corrosién de lamina de
cobre, 3 h a 50°C (max.) No. 3 No. 3

El biodiesel puede obtenerse de una gran variedad de materias primas, que
incluyen la mayor parte de los aceites vegetales mas comunes (soja, algodon,
palma, maiz, colza, canola, girasol, cartamo, coco), grasas animales como cebo
vacuno, ovino y porcino y también aceites de desecho, por ejemplo los aceites
de fritura. A nivel industrial los aceites mas utilizados son los de colza, soja,
girasol y palma [10]. La eleccion de la materia prima depende del lugar

geografico y de la tecnologia disponible para la fabricacién.
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Para el procesamiento por el método catalitico convencional, se requiere un
aceite refinado de alta calidad, libre de acidos grasos y agua. Esto incrementa
los costos de produccién notablemente, ya que la materia prima representa casi

un 80% del costo total.

El alcohol més utilizado en la sintesis de biodiesel es el metanol, por ser mas
reactivo y barato, aunque puede utilizarse etanol o isopropanol [11]. El etanol es
muy estudiado dado que su origen, a partir de fuentes vegetales, permitiria la

obtencion de un combustible 100% renovable.

El biodiesel presenta diferentes ventajas respecto al diesel y es totalmente
competitivo en la mayoria de los aspectos técnicos. Es derivado de fuentes
renovables, es biodegradable y genera menores emisiones de gases de efecto
invernadero (excepto de algunos éxidos nitrosos, NOx) [12,16, 17]. Tiene un
flash point mas alto [11, 12], por lo que es mas segura su manipulacion en el
transporte y almacenamiento y posee excelentes propiedades de lubricidad [18].
Una de sus principales desventajas es el alto precio. En general, este problema
es compensado con la aplicacion de politicas de incentivos y subsidios. También
es posible la reduccion en los precios mediante la seleccion de materias primas
baratas. Otros de los problemas que se pueden presentar se relacionan con su
estabilidad oxidativa y las propiedades de flujo a bajas temperaturas en regiones

de clima invernal [11].

1.2 Sintesis de biodiesel mediante catélisis homogénea alcalina

Es el método mas ampliamente utilizado para la sintesis de biodiesel a partir de

aceites refinados. La reaccion alcalina procede mas rapidamente que la reaccién
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de sintesis por catalisis acida [10]. En la industria se prefieren los catalizadores
basicos como hidroxidos (hidroxido de sodio NaOHO de potasio KOH), alcoxidos
de metales alcalinos (metoxido de sodio, NaOCHzs), asi como carbonatos, ya que

sSon menos corrosivos que los acidos [9, 12].

En la Figura 1.2 se muestra un diagrama esquematico del proceso de produccion
de biodiesel catalizada por bases, a partir de materias primas con bajos niveles

de acidos grasos libres (FFAS).

Producto final
Biodiesel

Secador

Metil
Metanol  _] ésteres
+ Metanol Evaporacidn
Neutralizacion »| Metanol = Lavado

Aceite ————n—| Reactor »| Separador

Y

Catalizad or ————p

o 1 [

Glicerol
Acido Agua Agua de
(50% PP lavado

Acido. A4 Metanol/Agua

I_" Acidificacion

y separacidn

!

] Evaporacidn
Gliceral (85% P/P) #——— Metanal

FFAs ¢—]

. Rectificacidn
£

Metanol para ‘ | | Agua

reciclo

Figura 1.2: Diagrama de flujo del proceso de produccion de biodiesel mediante
catélisis alcalina [11].

El alcohol, el catalizador y el aceite son mezclados en el reactor durante
aproximadamente 1 hora a 60°C. En algunos casos se realiza la reaccion en dos
etapas sucesivas [19]. En la primera etapa se afiade el 80% de la mezcla
catalizador/alcohol, luego se realiza la primera separacion de glicerol en un
decantador y la corriente de producto que sale del separador ingresa en el
segundo reactor, donde se agrega el 20% restante de la mezcla

catalizador/alcohol. De esta forma se obtienen altas conversiones y se requiere
8
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menos alcohol en el proceso. Finalizada la reaccion, el glicerol, que es inmiscible
en los alquil ésteres y mas denso que éstos, es separado por decantacion 0
centrifugacion. Por lo general, el exceso de alcohol no es removido luego de la
transesterificacion, para evitar la reaccion inversa. Por eso se lo separa junto con
el glicerol. Finalizada la reaccion, se puede agregar agua a la mezcla para
mejorar la separacion del glicerol [20, 21]. Posteriormente los ésteres pasan a
una etapa de neutralizacion, lavado y luego a un evaporador de pelicula
descendente o un tanque flash bajo vacio para separar restos del alcohol y
humedad. Para neutralizar el catalizador y separar el jabén que pudo haberse
formado en la sintesis, se agrega un acido fuerte, formandose sales
completamente solubles en agua y FFAs. Las sales luego se separan en la etapa
de lavado, junto con restos de catalizador, jabon, alcohol y glicerol libre que

pudiera contener el biodiesel.

La corriente rica en glicerol (50% p/p) que sale del separador contiene también
alcohol, catalizador y jabones. Mediante etapas posteriores de purificacién se
recuperan el glicerol, los acidos grasos y el alcohol se recicla al proceso. El
primer paso consiste en la neutralizacion de la mezcla. En esta etapa se separan
dos fases: una fase pesada de glicerol/agua, en la que permanecen las sales
solubles, y una fase liviana de FFAs, insolubles en el glicerol. Mittelbatch y
Koncar [22] patentaron un proceso para esterificar los FFAs recuperados en esta
etapa, de manera de incrementar el rendimiento global del proceso. Otra opcién
interesante es utilizar hidroxido de potasio (KOH) como catalizador y acido
fosforico (HsPOa) en la neutralizacién, para obtener fosfato de potasio (KH2POa)
gue tiene valor como fertilizante [19]. Para obtener glicerol de alta pureza se

requiere una columna de destilacién bajo vacio 6 una columna de intercambio

9
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ionico. El alcohol se recupera en un flash isotérmico bajo vacio o en un
evaporador, de la misma forma que se separa del biodiesel. Como el alcohol
contiene ademas agua, antes de reciclarlo al proceso debe ser purificado
mediante una columna de rectificacion. Si en lugar de metanol se usara etanol o
isopropanol, este procedimiento es mas complicado ya que se debe romper el
azeotropo, por ejemplo con un filtro molecular.

Numerosos trabajos de la literatura [23-30] discuten la influencia de distintas

variables sobre la eficiencia del proceso de alcohdlisis alcalina.

En 1984, Freedman y col. [27] mostraron los efectos de las variables de la
reaccion de transesterificacion alcalina sobre el rendimiento y la pureza del
producto. Se estudid el procesamiento de los aceites de algodon, mani, soja y
girasol, evaluando la relacion molar alcohol:aceite, el tipo de catalizador (alcalino
0 acido), la temperatura y la calidad del aceite. Estos autores alcanzaron
conversién completa a metil, etil y butil ésteres en 1 hora, utilizando catalizadores
alcalinos como hidroxido y metéxido de sodio (NaOH y NaOCHs) a una
concentracion de 0.5% p/p, temperaturas mayores o iguales a 60°C y una
relacion molar alcohol:aceite igual a 6:1. En este trabajo se identific6 como factor
clave la relacion molar alcohol:aceite, limitante del grado de avance de la
reaccion. Para una relacidon mas baja obtuvieron una gran cantidad de mono y
diglicéridos, productos de la reaccidn incompleta.

Mas recientemente, Rashid y Anwar [31] estudiaron el efecto de la relacion molar
alcohol:aceite sobre la transesterificacion de aceite de colza, cubriendo un rango
desde 3:1 hasta 21:1. Para una relacién molar 6:1 obtuvieron un alto grado de

conversiéon a metil ésteres (96%). En general, las condiciones tipicas mas usadas

10
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son una relacion molar 6:1 alcohol:aceite, una temperatura de 60°C, 1 hora de

tiempo de reaccion y un 1% p/p de catalizador.

La intensidad de mezclado es otra de las variables importantes, dado que las
grasas Yy aceites son soOlo parcialmente miscibles en la soluciébn de
alcohol/hidroxido. La eficiencia de la reaccion resulta entonces dependiente de
la resistencia a la transferencia de masa de los triglicéridos en su pasaje desde
la fase oleosa a la fase alcohol. Una transferencia de masa pobre se traduce en
velocidades iniciales de reaccion muy bajas, con la consecuente prolongacién
del tiempo de proceso. Meher y col. [30] encontraron que, para conseguir altas
conversiones (95%) de aceite de karanja en metil ésteres a 338K, era suficiente
una agitacion de 350 rpm. Mayores velocidades de agitacion no lograban reducir

el tiempo de reaccion.

Uno de los mayores inconvenientes de este método es su sensibilidad al
contenido de agua y de acidos grasos libres que tiene la materia prima. En
general se establecen como limites de tolerancia, un contenido de agua inferior
al 0.06% y un contenido de acidos grasos libres de hasta 0.5% para obtener altos
rendimientos [32]. La presencia de agua produce la hidrdlisis de ésteres y los
acidos grasos formados reaccionan con el catalizador dando jabones. La
formacion de jabon luego dificulta la etapa de separacion del glicerol de los
ésteres. Freedman y col. [27] también adjudican a la presencia de fosfolipidos,
la reduccion en el rendimiento del proceso cuando se utilizando aceites crudos.
Para la transesterificacion de aceite de soja, Van Gerpen y Dvorak [33] muestran
una disminucion del 3-5% en el rendimiento, para niveles de fésforo superiores

a las 50 ppm.
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Por este motivo las mezclas procesadas por catélisis alcalina deben estar libres
de humedad, acidos grasos libres y fosfolipidos. Esto encarece el costo del

biodiesel, ya que debe utilizarse una materia prima de alta calidad.

1.3 Sintesis de biodiesel mediante catéalisis homogénea acida

Como se discutio, en el proceso de transesterificacion utilizando un catalizador
basico la materia prima debe cumplir estrictas especificaciones, lo que impide el
procesamiento de aceites no refinados u otras materias oleosas que posean una

alta concentraciéon de acidos grasos.

La catdlisis acida, en cambio, no es susceptible a la presencia de FFAs, ya que
se produce simultaneamente la esterificacion de los FFAs y la transesterificacion
de los TGs. Sin embargo, es mucho mas lenta que la catalisis basica, por lo que
se las suele utilizar combinadas en un proceso integrado. En este proceso los
acidos grasos libres son pre-esterificados con un catalizador acido, antes de
efectuar la transesterificacion basica [34]. Usualmente se utiliza acido sulfarico
al 1-5% p/p, aunque pueden utilizarse otros como HCI, BFs, H3POa4 y &cido
sulfonico. Se obtienen altos rendimientos con relaciones molares alcohol:aceite
30:1y se requieren largos tiempos de reaccion, entre 3 y 20 horas [35]. El tiempo
de reaccion puede ajustarse por variaciones en la temperatura.

Freedman y col.[26] evaluaron el efecto de la temperatura en la butandlisis de
aceite de soja en un rango de temperaturas de 350 K a 390 K usando un 1% p/p
de acido sulfarico. El incremento en la temperatura tuvo un marcado efecto en la

velocidad de reaccion. A 390 K se alcanz6 una conversion casi completa de los
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TGs en 3 horas, mientras que se requirieron 20 horas para alcanzar ese mismo
nivel de conversion a la temperatura mas baja.

Si bien esta alternativa es mas tolerante para utilizarla con materias primas de
baja calidad con alta cantidad de FFAs, es sensible a la presencia de agua. A
medida que progresa la reaccion, se va formando agua como producto de la
esterificacion de los FFAs. Esta agua acumulada puede hidrolizar los ésteres e
invertir la direccion de la reaccion hacia la formacion nuevamente de los FFAs.
Canacki y Van Gerpen [36] estudiaron el efecto del agua en la transesterificacion
de aceite de soja por catdlisis homogénea acida. Hallaron un efecto negativo
leve para una humedad del 0.1% p/p en el aceite y una completa inhibicién de la
reaccion para un 5% p/p. Los autores sugieren que el valor admisible de agua
debe estar por debajo del 0.5% p/p, a fin de obtener un minimo de 90% de
concentracion de ésteres en los productos.

Un alternativa interesante es la propuesta por Canacki y Van Gerpen [37],
quienes disefiaron un proceso en dos etapas para tratar aceites usados. El
disefio consta de una etapa de pre-esterificacion de los FFAs catalizada por
acido sulfarico para reducir la concentracion de FFAs por debajo del 1% p/p y
una segunda etapa de transesterificacion catalizada por una base fuerte. Sin
embargo, dado que requiere de tanques de sedimentacion para remover el agua

formada en la esterificacion, el proceso lleva mas tiempo.

1.4 Sintesis de biodiesel mediante catalisis enzimatica

Frente a los inconvenientes de aplicacion de la transesterificacion con
catalizadores alcalinos 6 &cidos, una de las alternativas mas recientes

estudiadas es el uso de lipasas. Tanto las lipasas intracelulares como
13
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extracelulares son capaces de catalizar la reaccibn en medio acuoso 6 no
acuoso. Estos procesos consumen menos energia, los rendimientos son altos,
la recuperacion del glicerol es simple, no se requiere remover el catalizador, se
generan menos corrientes de desecho y no son sensibles a la presencia de FFAs
y agua. Sin embargo, uno de los principales obstaculos en su implementacién es

el alto costo de produccidn de las lipasas [12].

Las lipasas mas utilizadas son las de bacterias y hongos y los parametros
optimos para el uso de una lipasa especifica dependen su origen y formulacion.
En general se logran conversiones mayores al 90% y se trabaja temperaturas
entre 30° y 50°C. El tiempo de reaccion es muy variable. Por ejemplo, va desde
8 horas en la etandlisis de aceite de Jatropha con Pseudomonas cepacia
inmovilizadas [38], hasta 90 horas en la metandlisis de aceite de soja con la
misma enzima libre [39]. Los parametros mas importantes que se estudian son:
la actividad de agua, la temperatura de reaccion, si la enzima esta inmovilizada
0 no, la eleccién del alcohol, la relacion molar alcohol:aceite, el tiempo de

reaccion y la vida util del catalizador biolégico [40].

En general los resultados de las investigaciones sobre este tipo de tecnologia
son muy interesantes. Se han probado varias clases de lipasas con una gran
variedad de aceites, grasas y otros aceptores de grupos alquilicos. Se obtuvieron
altos rendimientos con substratos que contienen humedad y &cidos grasos. Sin
embargo, uno de los principales problemas es que las enzimas son inhibidas por
alcoholes de bajo peso molecular como metanol [40]. Por ello, la adiciéon del
alcohol debe realizarse en multiples etapas. No obstante, se ha obtenido alta
productividad, observada en los rendimientos y en el nimero de veces que el

catalizador es reutilizado, asi como también en cortos tiempos de reaccion.
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Todavia se requieren mas estudios sobre el disefio de reactores para evaluar su

aplicacion a gran escala.

1.5 Sintesis de biodiesel mediante catélisis heterogénea

El uso de catalizadores heterogéneos constituye otra alternativa interesante, ya
que no requiere etapas de separacion del catalizador de los productos de
reaccion. Ademas, las condiciones operativas son moderadas y se pueden
utilizar materias primas con alta concentracion de FFAs, como aceites usados 0

no comestibles [41].

En la mayoria de los casos los catalizadores son preparados por impregnacion
de compuestos activos en la superficie de materiales porosos. Por lo tanto, la
actividad catalitica y la densidad de los compuestos adsorbidos son los factores
gue determinan la actividad del catalizador sélido. Los estudios en este campo
incluyen la seleccién del compuesto activo y el material y tipo de soporte, en la
busqueda de una combinacion que maximice la actividad catalitica. Aunque una
de sus ventajas es la posibilidad de reutilizar el catalizador, normalmente su
actividad va decreciendo con el tiempo por la pérdida de los compuestos activos;

por otro lado el costo es elevado [41, 42].

Al igual que en la catalisis homogénea, los compuestos basicos muestran mayor
actividad. Se han estudiado a escala laboratorio una gran cantidad de
catalizadores heterogéneos. Entre ellos, Oxidos de metales alcalinos y
alcalinotérreos y derivados, 6xidos de metales de transicion y derivados, éxidos
sulfatados y resinas de intercambio iénico como catalizadores heterogéneos

acidos; otros basados en carbono, en elementos del grupo del boro, materiales
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de desecho y los mencionados catalizadores enzimaticos. En general en los
estudios se analiza la actividad catalitica, selectividad, carga y reusabilidad de

catalizador [42].

Di Serio y col. [43], por ejemplo, obtuvieron un rendimiento del 92% en la
transesterificacion de aceite de soja, usando una carga del 5% p/p de catalizador
de MgO, una relacion molar metanol:aceite de 12:1 y una hora de tiempo de

reaccion.

El CaO es también uno de los mas ampliamente estudiados y se reportan
rendimientos de hasta 98% [44]. Sin embargo, la reutilizacion del catalizador en
etapas siguientes es limitada. Los sitios activos son envenenados por adsorcion

de compuestos organicos y se producen también pérdidas por lixiviacion [45, 46].

Una de las alternativas para mejorar este aspecto es la modificacion del CaO
hacia un compuesto organometalico como Ca(OCHs) y Ca(CsH703)2. En este
sentido se han reportado rendimientos de hasta 93% aun después de 20 ciclos
de reaccion. La combinacion Ca(CsH703)2/Ca(OCHs) aparece como un
catalizador eficiente, con una reusabilidad de 5 ciclos y un rendimiento en FAME

de hasta 95% [47].

En general son varias las alternativas posibles. No obstante, es necesario
completar los estudios de manera de garantizar la durabilidad del catalizador,
que permita que su aplicacibn a gran escala sea factible, técnica y

econbmicamente.
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1.6 Sintesis de biodiesel con alcoholes supercriticos

En condiciones cercanas a las del punto critico los fluidos presentan una serie
de propiedades que los hacen atractivos como solventes en procesos de
separacion y como medio de reaccion. En estas condiciones las propiedades
termodinamicas y de transporte son intermedias entre las de un liquido y un gas,
y la densidad del fluido sufre grandes cambios frente a cambios menores de
presion y temperatura. A altas densidades el fluido presenta una buena
capacidad solvente, que disminuye drasticamente a densidades menores, lo que
permite adaptar las propiedades a los requerimientos del proceso, sea de

reaccion o separacion.

En la sintesis de biodiesel por los métodos homogéneos convencionales, la
velocidad de reaccidn esta limitada por la miscibilidad parcial del alcohol en el
aceite, a las condiciones del proceso. En estado supercritico, en cambio, el
alcohol y el aceite son totalmente miscibles. Bajo estas condiciones la reaccion
de transesterificacion ocurre en una fase homogénea, incrementandose la
velocidad de reaccién por ausencia de interfases y disminucion de la resistencia
a la transferencia de masa. Una ventaja adicional del proceso supercritico es que
a las altas temperaturas de trabajo el alcohol actiia no s6lo como reactivo sino
como un catalizador acido, debido a la mayor tendencia del grupo alcohol a

liberar un protén [48].

En 2001, Kusdiana y Saka [49-51] propusieron un método de transesterificacion
con alcohol supercritico, cuya principal ventaja frente a los procesos conocidos
era la capacidad de producir biodiesel sin necesidad de catalizadores y sin

restricciones en el grado de calidad de la materia prima. Los autores mostraron
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gue trabajando a altas temperaturas y presiones, se alcanzan altas conversiones
en tiempos cortos, mediante la reaccion de transesterificacion del aceite 6 grasa
y la esterificacion de los acidos grasos libres en presencia de un exceso de

alcohol.

Desde entonces, han sido numerosos los trabajos que se han llevado a cabo en
este campo, principalmente en el estudio del procesamiento de diferentes

materias primas y en la busqueda de las condiciones operativas optimas.

El método supercritico es un proceso mucho mas simple que los métodos
homogéneos (alcalino y acido) tradicionales, desde el punto de vista de la

reaccion y el proceso de separacion que requieren los productos.

En estado supercritico el alcohol tiene una constante dieléctrica menor que en
estado liquido, por lo que la solubilidad del aceite en el alcohol se incrementa
para formar una Unica fase. Esta condicion es la que promueve altas velocidades

de reaccion y en consecuencia se obtienen altas conversiones en menor tiempo.

Por otro lado, al no recurrirse al uso de ningun tipo de catalizador, las etapas
posteriores de recuperacion y purificacion de los productos son mas simples. El
exceso de alcohol puede ser recuperado en un evaporador flash bajo vacio a 60-
70°C. Como el glicerol y los alquil ésteres son liquidos altamente inmiscibles,
pueden ser separados por decantacién. En el proceso no hay formacién de jabon

y no debe eliminarse ningun catalizador.

Saka y Kusdiana [51] obtuvieron rendimientos superiores al 95% en 4 minutos
de tiempo de reaccion, trabajando a 350°C y 45 MPa con una relacién molar
alcohol:aceite de 42:1. Dadas las severas condiciones de presion y temperatura,
comparadas con los métodos convencionales, estos autores propusieron un
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meétodo alternativo [52,53], que consta de una etapa de hidrolisis subcritica,

seguida de una etapa de metandlisis (ver Figura 1.3).

" .!. .
supercritica
270°C, 20 min

Remocidn de

agua y metanal Biodiesel

'

Aceite, grasa

=

Hidrdlisis 5 Reciclo de metanol
subrritica =
270°C, 20 min =
Agua [
wl

Remocion de Glicerol
afqud

Figura 1.3: Sintesis de biodiesel en dos etapas, hidrdlisis subcritica y metanolisis
supercritica.

Las condiciones mas favorables obtenidas en este estudio fueron una
temperatura de 270°C y presiones de 7 MPa para la hidrolisis y 17 MPa para la
esterificacién, con 20 minutos para cada reaccion, trabajando a una relacién
molar agua:aceite de 217:1 en la hidrélisis y 42:1 metanol:aceite en la
transesterificacion. Con este método, se obtiene una conversion de méas de 95%

[52, 53].

1.6.1 Factores que afectan el proceso de transesterificacién supercritico.
1.6.1.a Temperatura

La temperatura es la variable mas significativa para determinar el avance de la
reaccion en condiciones supercriticas. En general, a mayores temperaturas se
obtienen conversiones mas altas. Esta afirmacion fue demostrada en varios

trabajos reportados en la literatura.
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Kusdiana y Saka [50, 51] estudiaron el efecto de la presion y la temperatura en
la metandlisis de aceite de colza, en el rango de 200°C a 487°C y presiones de
7 MPa a 105 MPa. Los resultados mostraron que, desde 200°C y 7 MPa hasta
300°C y 14 MPa, la constante cinética se incrementa 35 veces. Mientras que en
el extremo del intervalo, a 487°C y 105 MPa, la constante aumenta 400 veces.
Hasta 230°C la velocidad de reaccién es muy lenta y por ende la conversion es
baja. Sin embargo, alrededor de los 300°C el incremento de la velocidad de
reaccion es importante y en 4 minutos de reaccion la conversion alcanza un 80%.
A 350°C, para el mismo tiempo de reaccion, la conversién supera el 95%. A
400°C, el tiempo se reduce a 2 minutos y hay evidencia de degradacion térmica.
Kusdiana y Saka [50, 51] atribuyeron este notable cambio en la conversion a la
transicion de fases experimentada por el sistema al pasar desde una condicién

heterogénea a una fase fluida homogénea.

Madras y col. [54] trabajaron en la sintesis de biodiesel a partir de aceite de
girasol con metanol y etanol supercriticos. Estudiaron la reaccion en el rango de
200°C a 400°C, a una presion constante de 200 bar y una relacion molar 40:1.
A medida que se incrementa la temperatura, la conversién es mayor para ambos

alcoholes, alcanzando un maximo de 96% a 400°C en 30 minutos.

Bunyakiat y col. [55] estudiaron la produccion continua de biodiesel por
transesterificacion de aceite de coco y palma con metanol supercritico. En este
trabajo se evalué el incremento de la temperatura desde 270°C a 350°C. Para
aceite de coco, con un tiempo de residencia aproximado de 7 minutos, la
conversién aumenta con la temperatura desde 50% a 270°C hasta 95% a 350°C.

Para aceite de palma y el mismo tiempo de residencia, el incremento de la
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conversion con la temperatura es similar y va desde 38% a 270°C hasta 96% a

350°C. En la Figura 1.4 puede observarse este efecto.

a) RM =42 a1 b) RM =42 a1
100 - 100
" 80 4 80
E 60 4 % 60
40 | ) —o— 350°C
0 | 300°C . —8— 300°C
—&—270°C —A— 270°C
0 - - ' - - 0 : - :
] 00 400 600 800 1000 1200 0 100 200 300 400 500 600
tiempo (s) tiempo (s)

Figural.4: Efecto de la temperatura en la alcohdlisis supercritica de a) aceite
de palma y b) aceite de coco. [55]
Varma y Madras [56], obtuvieron conversién completa de aceite de ricino y lino
a 350°C, 20 MPa y una relacion molar 40:1 en un reactor batch, en menos de 40

minutos con metanol y etanol.

He y col. [57] evaluaron el efecto de la temperatura en la metandlisis supercritica
continua de aceite de soja. Los autores observaron que el contenido de metil
ésteres aumenta 2-3 veces a medida que se incrementa la temperatura desde
200°C hasta 350°C, a una presiéon de 32 MPa y relacion molar 40:1 constante.
Este efecto se manifiesta en un aumento de la constante de velocidad. Por
ejemplo, desde 210°C hasta 280°C, la constante de velocidad de reaccion se
incrementa 7 veces. También la energia de activacion aparente es mas alta y va
desde 11.2 KJ/mol a 210°C-230°C en condiciones subcriticas hasta 56 KJ/mol a
240°C-280°C en la region supercritica. Sin embargo, la maxima conversion que
obtienen es 77% a un tiempo de residencia de 25 minutos, que resulta inferior a

los valores reportados por otros autores.
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1.6.1.b Descomposicion térmica de los alquil ésteres.

Si bien la temperatura tiene un efecto muy positivo en el grado de avance de la
reaccion, se debe tener en cuenta que, por encima de 300°C, pueden ocurrir
reacciones de descomposicion térmica. En particular, deben analizarse
temperatura, tiempo de residencia y grado de insaturacion del aceite estudiado.
Kusdiana y Saka [50] observaron productos de descomposicion en la

transesterificacion del aceite de colza a 400°C.

En la transesterificacion continua de aceite de soja, He y col. [57] observaron
descomposicion térmica de los metil ésteres por encima de 300°C y tiempos de
residencia de 25 minutos. Por encima de esta temperatura, los perfiles de
concentracion de metil ésteres alcanzan un maximo y decrecen en funcion del

tiempo.

Silva y col. [58] hallaron que el rendimiento de etil ésteres decrece por encima
de 375°C y mas de 10 minutos de tiempo de residencia. Esta degradacion es

mayor cuanto menor es la relacion molar entre metanol y triglicéridos.

Imahara y col.[59] realizaron un estudio completo de la estabilidad térmica de los
metil ésteres obtenidos por metandlisis supercritica de varios aceites. El trabajo
incluydé condiciones operativas desde 270°C y 17 MPa hasta 380°C y 56 MPa.
En este trabajo se muestra que los metil ésteres poli-insaturados, como el metil
linolenato con tres dobles enlaces, se descomponen en primer lugar. Luego de
una exposicion a 350°C y 40 minutos, el contenido de ésteres disminuye, en
orden creciente, para el metil oleato (C18-1), metil linoleato (C18-2) y metil
linolenato (C18-3). Los ésteres saturados metil palmitato (C16-0) y metil
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estearato (C18-0) fueron mas tolerantes al tratamiento térmico, mostrando una
disminucibn menor. También se observdO descomposicion térmica a
temperaturas menores, como 300°C y tiempos de reaccion mayores a 25

minutos.

1.6.1.c Efecto de la presién

La presion tiene un gran impacto en las propiedades del alcohol en estado

supercritico, en particular su densidad.

Bunyakiat et al. [55] evaluaron el efecto de la presion en la transesterificacion
supercritica de aceite de coco a 350°C, para una relacion molar alcohol/aceite
24:1 y un tiempo de residencia aproximado de 7 minutos, obteniendo
conversiones similares (del orden del 66-67%) operando tanto a 10 MPa como a

19 MPa.

He y col. [57] estudiaron este efecto sobre el rendimiento de FAME sintetizado a
partir de aceite de soja y metanol, desde 240°C a 340°C y un rango de presion
desde 10 a 40 MPa. Cuando la presion se encuentra levemente por encima de
la presion critica del metanol (81 bar), el rendimiento es muy bajo. A medida que
se incrementa la presion, el rendimiento es mas alto, a determinadas condiciones
de temperatura. Para un mismo tiempo de residencia, a 340°C el rendimiento de
FAME se incrementa desde 43% a 10 MPa hasta 77% a 40 MPa. Los autores
concluyen que el valor 6ptimo se encuentra en 35 MPa. Sin embargo, el
incremento en el rendimiento de FAME por encima de los 25 MPa es leve, por lo
gue no se justifica elevar la presién por encima de este valor. Este trabajo es

interesante, mas all4 de que los resultados en las conversiones son inferiores a
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otros autores, ya que establece un limite en el rango de presion a la que se

justifica operar el reactor supercritico.

1.6.1.d Efecto de la relacién molar alcohol:aceite

Saka y Kusdiana [51] estudiaron el efecto de la relacibn molar metanol:aceite de
colza dentro del rango de 3.5:1 a 42:1 sobre la produccion de FAME por el
meétodo supercritico. Para una relacidon molar 42:1, alcanzaron una conversion
del 95% de metil ésteres, mientras que para la relacion molar mas baja
obtuvieron conversiones incompletas. Estos resultados mostraron que, cuanto
mas diluido esta el sistema en alcohol, el equilibrio se favorece hacia la formacion
de productos. Sin embargo, una mayor concentracion de alcohol significa mayor
consumo de energia para recuperar el exceso, una vez finalizada la reaccion.
Dentro de las condiciones estudiadas, el mejor valor de relacion molar

alcohol:aceite fue 42:1.

Bunyakiat et al. [55] estudiaron el efecto de la relacion molar en la
transesterificacion continua a 350°C. Para un tiempo de residencia aproximado
de 7 minutos, al cambiar desde una relacién molar 6:1 hasta una relacion molar
42:1, las conversiones a metil éster aumentan desde 50% hasta 93% en el caso

de aceite de coco y desde 48% hasta 96% para el aceite de semilla de palma.

Varma y Madras [56] también evaluaron el efecto de la relaciébn molar en la
transesterificacion de aceites de ricino y lino con etanol supercritico en
reacciones batch. Las conversiones mas altas se obtuvieron dentro del rango
10:1 hasta un maximo en 40:1, mientras que a mayores relaciones molares

(hasta 70:1), el efecto no es significativo.
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He y col. [57] reportaron que el rendimiento crece rapidamente para relaciones
molares hasta 20:1 y desde 20:1 a 40:1 el rendimiento en FAME crece mas
lentamente. Sin embargo, por encima de 40:1 la relacion molar tiene un efecto

despreciable en el rendimiento.

Silva y col. [58] estudiaron el efecto de la relacion molar de etanol a aceite en el
rango de 10:1 hasta 100:1 a 325°C, 350°C y 375°C a presion constante de 20
MPa. En este trabajo demostraron que, a temperatura y presion constantes en
un reactor continuo, se alcanza la misma conversién en un tiempo de residencia
menor, a medida que se incrementa la relaciébn molar. Por ejemplo, a 325°C y 20
MPa, se alcanz6 una conversion de 50% en 17 minutos a una relacion molar
etanol:aceite de 10:1, mientras que para una relacibn molar 60:1 se obtuvo la

misma conversion en 11 minutos.

En base a estos resultados, las condiciones usuales de relacion molar que se

fijan en los estudios batch y continuos es de 40:1 alcohol:aceite.

1.6.1.e Efecto del contenido de agua y los acidos grasos libres en las materias

primas.

Como se discutio, en los procesos de catalisis homogénea y heterogénea la
transesterificacion se ve afectada negativamente por la presencia de acidos
grasos libres y agua. Sin embargo, en la alcohdlisis supercritica los FFAs son
facilmente esterificables y la presencia de agua no afecta al proceso global, sino
gue incluso lo favorece dentro de ciertos limites. Esta caracteristica ubica a este
proceso entre los mas flexibles en cuanto a las especificaciones de la materia

prima, tanto del aceite 6 grasa como del alcohol utilizado.
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Saka y Kusdiana [48] estudiaron el efecto del agua en la metandlisis supercritica
de aceite de colza. Realizaron varias pruebas con un 10%, 18%, 25% y 36% de
agua en el sistema. En todos los casos obtuvieron conversion completa luego de
4 minutos de tiempo de reaccion. Asumieron que este efecto se debe a que el

agua actua como catalizador acido a altas temperaturas.

Con la presencia de agua y FFAs entran en juego las reacciones de hidrdlisis de
los triglicéridos y de esterificacion de los acidos grasos libres. Dado que la
esterificacidon es mas rapida que la transesterificacion por ser mas directa [60],
los FFAs presentes en la alimentacién y los formados por hidrélisis de los
triglicéridos son completamente transformados a alquil ésteres. En la Figura 1.5,

se muestran las reacciones involucradas.

Si no hay presencia de agua pero hay acidos grasos libres, se formaran alquil
ésteres y agua en el sistema por la reaccion de esterificacion y nuevamente se
activa el mecanismo de hidrdlisis de los triglicéridos y la reaccién procede en dos
etapas. La conversion final dependera del equilibrio quimico de las reacciones

de hidrdlisis de los triglicéridos y de esterificacion de los acidos grasos.

En la Figura 1.6 se comparan los rendimientos de los métodos supercritico,

alcalino y acido para distintos contenidos de agua en el sistema reactivo [48].

Como se observa, los métodos convencionales experimentan una caida en el
rendimiento de FAME para contenidos de humedad menores al 1%. En el
método supercritico se obtiene conversion completa del aceite en un amplio

rango de % de humedad (superior al graficado en la Figura 1.6).
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Figura 1.5: Reacciones de a) hidrolisis de triglicéridos b) esterificacion de acidos
grasos c) transesterificacion de triglicéridos

Hasta un 36% de humedad, la conversion es alta. Por encima de este valor se

favorece la formacion de acidos grasos libres por la reaccién de hidrélisis de

ésteres. Este efecto puede verse en la Figura 1.7. Incluso hasta con un 50% de

agua, se alcanza un contenido aceptable de ésteres en el producto, del orden

del 90%. No obstante, Kusdiana y Saka [48] observaron que el tiempo es un

parametro critico de la reaccion. Cuando el tratamiento se extiende mas alla de
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un determinado tiempo, comienzan a formarse acidos grasos libres por la

hidrolisis de ésteres.
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Figura 1.6: Rendimientos de FAME en funcién del contenido de agua en la
metandlisis de triglicéridos.o Método supercritico; m Método alcalino; A Método

acido [48]
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Figura 1.7: Rendimiento de FAME obtenido por metandlisis supercritica a 350°C
y 4 minutos en presencia de agua. Relacion molar 42:1 de alcohol:aceite [48]

28



Introduccién

1.7 Comparacion de las distintas tecnologias de sintesis de biodiesel

La Tabla 1.3 resume las principales ventajas y desventajas de cada uno de los

métodos de sintesis de biodiesel discutidos en los incisos anteriores.

Tabla 1.3: Comparacioén entre los diferentes métodos de sintesis de biodiesel.

Método Catalizador r-le—fgzi%?] (zﬁ) Ventajas Desventajas
Se requiere
pretratamiento de la
materia prima,
. Altas velocidades de . .
:Izg%goe[%el? NaOH, KOH 1-2 reaccién, condiciones de baj(l):stontenldos de
reaccion moderadas. S y agua,
tratamiento de
efluentes,
formacién de jabon
Ca0, MgO, Pérdida de
Heterogéneo Ce20, Na, Catalizador reusable, facil reactividad, baja
alcalino NaOH/y- 2-10 separacion de productos, tolerancia de FFAs
[45, 62, 63] Al203 extensa vida Util. y humedad, alto
costo
Corrosion, baja
Aplicable a materias primas actividad catalitica,
Hpmogeneo H2S04 3-20 con alta concentraciéon de temp’eratu,ras de
acido [35] FFAS reaccion mas altas,
' tratamiento de
efluentes.
Catalizador reusable, facil Baja actividad del
;C?éeor([)gfngg] WOs, HPA 2-4 separacion de productos, Calta“%ad do:jy
’ mayor vida util veloci E.i, e
reaccion.
grig(rjtii?:z Sin formacion de jabén, Mas costoso y las
L . contaminacion, facil condiciones de
Enzimatico [66] fraccion B 40-80 e ..
Rhizomucor purificacion, reusable, no se reacc[on son
meihei genera agua de desecho. estrictas.
Velocidad de reaccién
extremadamente alta, Altas temperaturas
Supercritico una aplicable a varias materias y presiones, alto
etapa . _ primas, no se genera agua costo de
P Ninguno 0.05-0.5 de desecho, facil purificacion | equipamiento, alta
[49, 51] de productos, no requiere relacion molar
catalizador, biodiesel y alcohol a aceite.
glicerol de alta calidad
" Condiciones de reaccion,
Supercritico alta velocidad de reaccién, Alta temperatura
dos etapas Ninguno 04-1 aplicable a varias materias P . y
(53] primas, facil separacion, no presion
requiere catalizador
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1.8 Comportamiento de fases de mezclas reactivas.

En la produccién de biodiesel con alcoholes supercriticos resulta esencial
conocer el escenario de fases de las mezclas reactivas a diferentes condiciones
de operacion para asegurar altas velocidades de reaccion en el proceso. El
principal objetivo, cuando se estudian estos sistemas, es hallar la region de
completa miscibilidad de la mezcla alcohol/aceite, tanto para la etapa de reaccion
en la zona de altas densidades como en las etapas previas, de mezclado y

alimentacion de reactivos.

Si observamos el caso de reacciones liquido-gas, como la hidrogenaciéon de
aceites vegetales en un reactor heterogéneo, un enfoque posible a aplicar para
asegurar homogeneidad en el sistema de reaccion es usar un co-solvente. Otro
enfoque es utilizar uno de los reactivos en estado supercritico como solvente y
medio de reaccion. Van der Hark y col. [67] han mostrado que la hidrogenacion
de aceites vegetales puede llevarse a cabo usando propano en estado
supercritico como cosolvente. En funcién de las condiciones de reaccién
requeridas para el proceso, se pueden utilizar diferentes co-solventes para
operar el reactor en fase homogénea. En este sentido, Pereda y col. [68, 69]
desarrollaron un proceso sistematico para encontrar solventes adecuados para

alcanzar una regién de homogeneidad en la mezcla reactiva.

El comportamiento de fases de un sistema puede ayudar a comprender los
resultados experimentales y a planificar un disefio experimental adecuado.
Muchas de las técnicas experimentales utilizadas para estudiar el
comportamiento de fases de mezclas reactivas pueden encontrarse en los

trabajos de Grunwald y col. [70] y Novitskiy [71].
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Hegel y col. [72] estudiaron el comportamiento de fases de mezclas de aceite de
soja con metanol a diferentes relaciones molares (desde 24:1 a 102:1 alcohol:
aceite) y distintas densidades globales (0.43 g/cm?® a 0.81 g/cm?®) con y sin el
agregado de propano como co-solvente. Para ello utilizaron una celda de
equilibrio de volumen constante, con visores para observar el escenario de fases
del sistema reactivo. De esta forma analizaron cdmo las condiciones de
homogeneidad 6 heterogeneidad intervienen en la cinética y conversion de la
reaccion. Mediante estos experimentos mostraron la evolucion del
comportamiento de fases del sistema reactivo, desde condiciones de equilibrio
liquido-liquido-vapor hasta la transicion a equilibrio liquido-vapor a bajas
temperaturas entre 160°C-180°C y presiones 2-3 MPa, y desde esa temperatura
hasta alcanzar una fase homogénea supercritica, por encima de la temperatura
y presion critica del metanol puro (Tc=239.6°C y P.= 8.104 MPa) a presiones
moderadas (10-15 MPa). También observaron la transicion desde una condicién
de equilibrio liquido-vapor a una fase liquida densa a 290°Cy 10.34 MPa, cuando
se opera el reactor con una alta densidad global de 0.8 g/cm?3. En este caso, la
fase liquida, incialmente en equilibrio con la fase vapor, completa todo el volumen
de la celda. En la Figura 1.8 se muestran curvas tipicas de la evolucion del
comportamiento de fases de mezclas de aceite de girasol con metanol, en un

plano presion-temperatura [72].

En ocasiones, cuando se trabaja a altas presiones y temperaturas, la
observacién visual del estado de fases puede resultar complicada, por lo que se
trata de recurrir a otros métodos indirectos, no visuales, basados en propiedades

fisicas.
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Figura 1.8: Envolvente de fases (P-T) del sistema reactivo metanol-aceite de
soja calculada con la ecuacion de estado GCA-EOS (linea continua) y trayectoria
P-T dentro del reactor (linea discontinua con puntos experimentales), para una
densidad global de 0.805 g/ml (a) y 0.513 g/ml (b). A: Condiciones finales de
reaccion [72].

En los trabajos de Velez y col. [73, 74] se realizaron estudios de las transiciones
de fases de mezclas de alcoholes y aceites vegetales, utilizando un método
isocorico (volumen constante). Los autores estudiaron las propiedades
volumétricas de estas mezclas reactivas en el rango de temperaturas de 430 K
a 650 K y presiones desde 50 a 250 bar, para relaciones molares alcohol:aceite
de 40:1y 25:1. Con este método se logra determinar la transicion de fases desde
la regidn heterogénea a la homogénea, por interseccion de las rectas isocoricas
en un diagrama presion-temperatura. Mediante esta metodologia se obtienen
simultdneamente datos experimentales de densidad de mezclas alcohol/aceite a
altas temperaturas y presiones, y se establecen los limites de la frontera de fases
adecuados para operar el reactor. A modo de ejemplo, en la Figura 1.9 se
muestra un diagrama P-T obtenido para diferentes densidades globales de carga
(aceite + alcohol) del reactor. En el grafico puede observarse cémo, a densidades

mas altas, la transicién de fases se produce a temperaturas mas bajas [74].
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Figura 1.9: Diagrama P-T de mezclas reactivas de etanol absoluto/aceite de
girasol, a una relacion molar 40:1 alcohol:aceite [74].

Estos resultados fueron corroborados mediante la medicion del comportamiento
de fases de mezclas no reactivas altamente no-ideales, como metanol/metil

oleato, metanol/octadecano y metanol/naftaleno [74].

Valle et al. [75] llevaron a cabo un estudio de la transesterificacion de un aceite
no comestible (aceite de nabo forrajero) con etanol y metanol supercritico. En
este trabajo se realizaron observaciones visuales y de modelado del
comportamiento de fases de las mezclas reactivas, a fin de encontrar
condiciones de operacidn homogéneas a presiones moderadas dentro de una
region factible. Posteriormente, se analizé la influencia de las variables mas
importantes en la alcohdlisis supercritica, para demostrar la factibilidad de las
condiciones seleccionadas para la operacion. En las reacciones con etanol y
metanol, los autores observaron que se produce una transicién de fases de
equilibrio liquido-liquido-vapor a liquido-vapor a 183°C y una transicion a una

fase supercritica a 300°C. El rango de presién en estas reacciones fue de 10 a
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15 MPa en la etandlisis y de 10 a 18 MPa en la metandlisis. En este rango de
presiones, a las temperaturas seleccionadas, se evita la miscibilidad parcial
liquido-liquido entre el alcohol y el aceite, operando a una densidad global de
0.55 g/cm? en la etandlisis y de 0.52 g/cm? en la metandlisis. Para una relacion
molar alcohol:aceite 39:1, en la etandlisis se obtuvo un 97.5% de ésteres a los
22 minutos, trabajando a 319°C y una densidad global de 0.55 g/cm3. Por su
parte, la metandlisis arrojé un 97% de ésteres a los 27 minutos, a 317°C y 0.52

g/cm3.

Estos trabajos previos del grupo de investigacién [72-76] demostraron la
influencia de la condicibn de fases del sistema reactivo (homogéneo 6
heterogéneo) sobre la cinética y consecuentemente la conversion en el proceso

de transesterificacion de diversos aceites vegetales con alcoholes supercriticos.

En este trabajo de tesis se aplica esta metodologia al estudio de procesos de
transesterificacion, partiendo de materias primas no convencionales y
observando el comportamiento de las mezclas en presencia de agua, acidos

grasos libres y/o fosfolipidos.

En el desarrollo de esta tesis se estudidé el uso de etanol azeotrépico como
reactivo renovable de bajo costo, en la transesterificacion supercritica de aceite
de girasol alto oleico y se completd un estudio del escenario de fases de mezclas
de metanol con aceite de coco de distintos grados de acidez. Asimismo, se
investigd el uso de borras provenientes del proceso de desgomado de aceites
vegetales como materia prima no convencional para la producciéon de metil
ésteres y acidos grasos, aplicando, respectivamente, procesos de etandlisis

supercritica e hidrolisis subcritica.
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Por ultimo, se estudi6 el fraccionamiento de los productos oleosos obtenidos en
reacciones de transesterificacion parcial de aceites, con el objetivo de separar y
purificar los monoglicéridos que se producen por la reaccion incompleta de los
triglicéridos. Dado que la transesterificacion transcurre en tres etapas
reversibles, es posible, mediante el ajuste de las condiciones operativas del
reactor, obtener mezclas de metil ésteres y monoglicéridos. Estos ultimos son
compuestos de alto valor agregado, de variada aplicacion en la industria
alimenticia y farmacéutica. La purificacion de los monoglicéridos mediante el uso
de solventes verdes de bajo impacto ambiental, como COz, caracterizado por ser
no téxico, no corrosivo y barato, es uno de los temas de interés que se abordo

en esta tesis.
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CAPITULO 2

Equipos y Procedimientos Experimentales

En este capitulo se describen los equipos y procedimientos experimentales
utilizados en esta tesis para llevar a cabo estudios de: i) transesterificacion
supercritica de aceites vegetales; ii) transesterificacion e hidrélisis de borras
provenientes del proceso de desgomado de aceites; iii) fraccionamiento del
producto oleoso obtenido en la metandlisis supercritica de aceite de girasol alto

oleico.

Los ensayos de transesterificacion de aceites vegetales (girasol y coco) se
llevaron a cabo en un reactor tubular continuo. Para las reacciones de
transesterificacion e hidrdlisis de borras provenientes del desgomado de aceites
de girasol y soja se utiliz6 un reactor batch. Por dltimo, el fraccionamiento del
producto oleoso obtenido en la metandlisis supercritica de aceite de girasol se

completd en un extractor Soxhlet de alta presion.

Complementariamente, se realizaron experimentos isocéricos en una celda de
volumen fijo, con el objetivo de medir la densidad de algunas mezclas reactivas.
Esta informacion es relevante al momento de estudiar la cinética de las
reacciones de transesterificacion y determinar los tiempos de residencia en
reactores continuos. Las propiedades volumétricas también son relevantes para
determinar el limite de carga de reactores de volumen constante, a fin de evitar

el run-away de la presion.
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Otro aspecto importante es conocer las condiciones de fases de las mezclas
reactivas, que se caracterizan por presentar miscibilidad liquida parcial. En este
trabajo de tesis se estudio el escenario de fases de mezclas de metanol con
aceite de coco (con y sin agregado de &cido laurico), utilizando para ello una

celda de equilibrio de volumen constante.

También se midieron datos de equilibrio liquido-liquido y equilibrio liquido-
liquido-vapor a alta presion, de mezclas de diéxido de carbono con el producto
oleoso obtenido en la metandlisis supercritica de aceite de girasol. Estas
mediciones tuvieron por objetivo determinar las condiciones operativas
adecuadas para llevar a cabo el fraccionamiento de este producto. Se efectuaron

en una celda de volumen variable, con anterioridad a los ensayos de extraccion.

Por ultimo, para la caracterizacion de la materia prima utilizada en los estudios
(aceites vegetales y borras) y para el analisis de los productos de reaccién y
separacion se utilizé fundamentalmente cromatografia gaseosa, complementada

en algunos ensayos con analisis por HPLC y GC-MS.

2.1 Transesterificacion continua de aceites vegetales

En estos estudios se completaron ensayos de transesterificacion supercritica de
aceites de girasol y coco en un reactor tubular continuo, y se determinaron las
condiciones de fases de mezclas de metanol con aceite de coco a distintas
temperaturas. A continuacién se describen los equipos y metodologias

empleadas en cada uno de estos ensayos.

46



Equipos y procedimientos experimentales
2.1.1 Reactor continuo de alta presion

La Figura 2.1 muestra un esquema general del equipo experimental utilizado
para llevar a cabo los ensayos de transesterificacion supercritica de aceites

vegetales en un proceso continuo.

Products

]

TA i Do " I
: i i

Figura 2.1: Equipo experimental utilizado en la transesterificacion continua de
aceites vegetales. TA: Tanque de premezclado. CT1: Control de temperatura del
tanque de premezclado. IP1: Indicador de presion. ST1: Sensor de temperatura
del tanque de premezclado. CP: bomba dosificadora de alta presion. VF:
Variador de frecuencia. CV: Check valve. CT2: Control de temperatura del
precalentador. ST2: Sensor de temperatura del precalentador. PC:
Precalentador tubular. RT: Registrador de temperatura. ST3, ST4 y ST5: Sensor
de temperatura del reactor. HE: Reactor tubular y horno eléctrico. IP2: Indicador
de presion. RF: Enfriador. BPR: Regulador de presion.

En la Figura 2.2 se muestra una fotografia reciente del equipo. EI mismo incluye
los siguientes dispositivos: dos tanques de almacenamiento de reactivos (a), en
este caso para aceite y alcohol; una bomba dosificadora de alta presion (b) para
alimentar el tanque de premezclado de reactivos, con indicador de presiéon (c) y
control de temperatura (e); una bomba dosificadora de alta presién (d) para
alimentar el sistema de precalentamiento y reaccion; un sistema de
precalentamiento de los reactivos con control de temperatura (f y g); un reactor
tubular continuo dentro de un horno de alta temperatura (h); un manémetro de

alta presion (i); un sistema de enfriamiento de la mezcla reactiva (j); una valvula
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reguladora de contrapresion (k); un registrador gréafico digital de temperatura

para la lectura de la temperatura del horno y de la entrada y salida de fluido(l) y

una balanza de precision para pesar las muestras a la salida del reactor (m).

Figura 2.2: Equipo experimental para la transesterificacion continua de aceites
vegetales con alcoholes supercriticos.

El equipo experimental estd montado sobre una estructura metalica con 4
ventanas corredizas de policarbonato que se mantienen cerradas durante la

operacion del reactor y un tablero eléctrico de comando.

El reactor tubular continuo consta de un tubo Swagelok de acero inoxidable SS-
316, de ¥ pulgada de diametro nominal (6 mm de didmetro externo, 0.711 mm
de espesor de pared) y 18 metros de longitud, enrollado y ubicado dentro de un

horno eléctrico tubular, como se muestra en la Figura 2.3. Posee un volumen
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total de 260,4 mL. El horno eléctrico es un horno tipo mufla marca Indef S.A., de
forma cilindrica, formado por dos medias cafias fabricadas en fibra ceramica. En
su interior se ubican arrollamientos resistivos tipo Kanthal A-1. El gabinete esta
construido con una doble capa de chapa DD No. 20 y 18, revestido con esmalte
epoxi para asegurar aislacion y proteccion exterior. En el interior del horno, en la
zona central, se ubican dos termocuplas tipo K, que van conectadas a un
controlador de temperatura PID. El error en la medicion de la temperatura interior
del horno se estima en +1,5 K. Este horno opera con una tension de alimentacion
de 220 V, con una potencia de 3.2 KW y admite una temperatura maxima de

operacion del orden de los 1000K.

—
.
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Figura 2.3: Reactor tubular y horno eléctrico. a. Horno eléctrico. b. Reactor
tubular ubicado dentro del horno

El equipo tiene una seccién de precalentamiento de la mezcla reactiva (ver
Figura 2.4), consistente de un tubo de acero inoxidable 316, de 7 de pulgada de
diametro nominal, 0.035 pulgadas de espesor y 14 metros de longitud, enrollado
sobre un nucleo de aluminio sélido de 10 cm de didmetro con un canal de 0,5 cm
de profundidad. El nucleo de aluminio con el tubo de precalentamiento se ubica

en el interior de una pieza hueca cilindrica rellena con estafio fundido para
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asegurar una mayor transferencia de calor y un mejor control y uniformidad de la
temperatura. El calor necesario para el proceso de precalentamiento es
suministrado por 8 bandas calefactoras para alta temperatura que abrazan la
pieza hueca cilindrica. Estas bandas son blindadas, poseen salida de cables
para altas temperaturas, aislados con macanita; estan construidas con ladrillos
ceramicos en su cara interna y generan una potencia de hasta 6 W/cm?. El
conjunto (precalentador y bandas) se ubican en un gabinete estanco,

térmicamente aislado con fibra de vidrio.

R v

Figura 2.4: Sistema de precalentamiento.

El mezclado de los reactivos, previo a la alimentacion al reactor continuo, se
realizd en un reactor batch de alta presion marca Parr, modelo 4522 (ver Figura
2.5). La maxima presion admisible de este recipiente es de 131 bar y puede
operar hasta 623 K. El tanque es de acero inoxidable 316, de 2 litros de
capacidad. Esta provisto de agitacion mecénica, con variador de velocidad y una
potencia maxima de agitacion de ¥s HP. Para el calentamiento se dispone de una
camisa calefactora de 1,5 KW, equipada con controlador de temperatura y un
sensor de resistencia de Pt-100 ubicado en la tapa del tanque. El equipo cuenta

ademas con un indicador de presion.
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Figura 2.5: Reactor Parr utilizado como tanque de premezclado. a. Tanque del
reactor, b. Tapa, c. Retorno de mezcla reactiva, d. Salida de mezcla reactiva, e.
Agitador, f. Medidor de presion, g. Valvula de alivio, h. Termometro de resistencia
de Pt-100, i. Motor de agitacion, j. Camisa calefactora.

Para alimentar la mezcla de reactivos desde el tanque de premezclado al reactor
continuo, se utilizé una bomba dosificadora a diafragma (Dosivac modelo DE
7/700), de dos cabezales, con émbolo buzo cerdmico de accionamiento directo
(ver Figura 2.6). La misma posee un motor eléctrico trifasico blindado, de ¥2 HP
y 1700 rpm, con reductor del tipo sin fin y corona en bafio de aceite. Permite
operar con caudales volumétricos desde 0.05 litros/hora hasta 3 litros/hora, a
una presion maxima de descarga de 300 atmdsferas. La regulacion del caudal
se realiza por un sistema de carrera perdida con dial micrométrico, operable con
la bomba preferiblemente en marcha. Cada émbolo tiene un diametro de 10 mm
y una carrera de 25 mm, con una seccién de cada cabezal de 20 mm?2. Poseen
conexion hembra NPT de '42” para manguera de 6 mm de diametro. El material
de las valvulas y el diafragma es de PTFE y el cuerpo de cada cabezal es de

acero inoxidable. La linea de succién se encuentra en posicién vertical inferior y
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la linea de inyeccion en posicion vertical superior respecto del cabezal, mientras

gue la conexion de purga se ubica lateralmente.

Reguador

Figura 2.6: Bomba dosificadora a diafragma con dos cabezales. a. Motor
eléctrico trifasico blindado. b. Dial micrométrico para ajuste de caudal. c. Bafio
de aceite con visor. d. cabezal, e. Linea de succion, f. Linea de descarga, g.
Vélvula de purga.

Los controladores de temperatura utilizados en los ensayos fueron ensamblados
y programados por personal del taller de electrénica de PLAPIQUI, utilizando
controladores PID Novus N480D (ver Figura 2.7a). Estos controladores pueden
trabajar con la mayoria de las termocuplas (tipos J, K, S, T, E, N, R) y con
sensores de resistencia de platino Pt-100. Tienen una precision de 0,2 % del
rango maximo de medicién cuando se utiliza Pt-100 y del 0,25 % para las

termocuplas. El tiempo de actualizacion de los datos de salida es de 200 ms.

Las temperaturas de entrada y salida del fluido en el reactor y la temperatura del
horno se monitorearon en un registrador grafico a color sin papel de 6 canales
(Eurotherm Chessel 6100E) (ver Figura 2.7-b). En este monitor, se pueden
visualizar los perfiles de temperatura en funcion del tiempo, lo que permite

determinar con precision la estabilizacion de la temperatura en el proceso.
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Figura 2.7: a) Controlador de temperatura Novus N480D; b) Registrador
grafico de temperaturas Eurotherm Chessel 6100E.

Respecto al control de presion del sistema continuo a alta presion, se utilizaron
dos clases de valvulas. Las valvulas de retencion de resorte (check-valve) y las
valvulas de control de presion aguas arriba 0 valvulas reguladoras de

contrapresion (BPR, back pressure regulator).

Las check-valve previenen el retroceso de flujo por diferencia de presion,
protegiendo otros componentes del sistema como solenoides, reguladores y
bombas. En la linea que va desde el tanque de premezclado de los reactivos al
precalentador se ubicé una check-valve Abac de acero AlISI 316 con una presion
de apertura fija menor a 0.7 bar (ver Figura 2.8). La valvula posee retorno a
resorte y cierre por poppet sobre asiento de O'ring de fluoroelastomero. La parte
principal de la valvula es un cono de acero AISI 316 con un resorte de acero AlSI
302 que lo empuja hacia el extremo por donde ingresa el fluido, formando un
sello metal-metal con el cuerpo de la valvula. La apertura se produce por efecto
de la presién del fluido en la direccion de flujo y el cierre por el cese del flujo o
por flujo en retroceso que empuja el cono metalico. El Oring de fluoroelastomero

esta alojado sobre el cono metalico, de forma de asegurar el correcto sellado y
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permite trabajar desde 245 K hasta 477 K. La maxima presion de operacion de

la check-valve es de 345 bar.
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Figura 2.8: Check-valve ABAC. a. Cuerpo de la valvula; b. Conexion NPT
hembra de entrada y salida; c. Cono metalico; d. O’ring de fluoroelastémero; e.
Resorte de acero

Las valvulas reguladoras de contrapresion (BPR, back-pressure regulator),
permiten limitar y controlar la presion del fluido aguas arriba del proceso. Son
valvulas normalmente cerradas, que se abren para permitir el flujo cuando se
alcanza un valor de presion preestablecido (set-point). A la salida del reactor
continuo se ubico una valvula BPR Tescom, modelo 26-17-6124 (ver Figura 2.9),
de acero inoxidable 316, con entrada y salida NPT de ¥ pulgada, que puede
operar hasta un maximo de 690 bar y 345 K. Esta valvula es adecuada tanto
para gases como para liquidos. El flujo del fluido es obstruido por un piston con
una aguja que se inserta sobre un asiento de teflon y es empujado por un resorte
metalico. La fuerza del resorte es ajustada manualmente, de forma que, de
acuerdo a la deformacion, el fluido encontrara mayor 6 menor resistencia para

elevar el pistdn y en consecuencia mover la aguja del asiento y permitir el flujo.
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Figura 2.9: Valvula reguladora de contrapresion (BPR) TESCOM. a. Perilla, b.
Resorte, c. Pistén, d. Valvula de aguja.

La presion dentro del reactor se midié con un manometro de presién mecanica,
disefiado para trabajar a temperaturas de hasta 673K. La presion ejercida por la
mezcla reactiva actla sobre un diafragma metalico, de acero inoxidable, tratado
térmicamente y protegido de la corrosion y la abrasién por una pelicula de nitruro
de titanio. El medidor contiene una membrana metalica inferior, un tubo capilar
relleno, una membrana metélica superior y un tubo de Bourdon. El capilar aisla
al sistema indicador de las altas temperaturas donde se realiza la medicion. La
membrana inferior se encuentra en contacto con el fluido a alta temperatura. A
través de esta membrana se transmite la presion hacia el relleno del tubo capilar;
éste lo hace sobre la membrana superior y de alli al tubo de Bourdon que es el
gue mueve la aguja del indicador. Este aparato permite medir presiones en un
rango de 0 a 345 bar y de 0 a 690 bar con un error combinado de +2% sobre

fondo de escala.
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Respecto del procedimiento experimental, en primer lugar se debe seleccionar
una densidad global adecuada para cargar el tanque de premezclado de los
reactivos, de forma de obtener una fase liquida homogénea al precalentar la

mezcla, sin que se produzca una excesiva sobrepresion en el recipiente.

Una vez fijado el valor de densidad global (p) para el tanque de premezclado y
seleccionada la relacion molar (R) alcohol/aceite a estudiar, se calculan los

moles de aceite (naceite) Y de alcohol (naicohol) que deben alimentarse al tanque:

pVvV
N, ceite = 2.1
aceite RMajcohol tMaceite ( )
Naicohol = RNgeeite (2-2)

En estas ecuaciones V representa el volumen del tanque de premezclado
(reactor Parr), Maicohol Y Maceite SON l0S pesos moleculares del alcohol y el del
aceite estudiados. Con los moles de cada reactivo y el peso molecular se calcula
la masa a cargar. Para el aceite de girasol Maceite = 885 g/mol y para el aceite de

COCO Maceite = 647.7 g/mol.

En la puesta en marcha del proceso de transesterificacion supercritica, el tanque
de premezclado y el precalentador se llevan a la temperatura de operacion
seleccionada, procedimiento que requiere al menos 2 horas. Una vez alcanzada
una temperatura de 393 K (120°C) en el tanque de premezclado, se enciende la

agitacidon mecanica para lograr la homogeneidad de la mezcla.

El set-point del controlador de temperatura del precalentador se incrementa a
intervalos de 50 K hasta alcanzar la temperatura de reaccion, con una velocidad
de calentamiento de 10 K/min. Cuando se alcanzan esta temperatura, se

enciende el horno eléctrico del reactor tubular y se aumenta lentamente el set-
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point del controlador de temperatura del horno hasta alcanzar la temperatura de
reaccion. Con respecto al registro de las temperaturas del proceso, se dispone
de sensores de resistencia de platino Pt-100 en el tanque de premezclado de
reactivos, en el precalentador y en tres posiciones del reactor continuo: una a la
entrada, una a la salida (ambas en contacto con el fluido) y una tercera ubicada
en el sector central del horno. La temperatura a la entrada del reactor es igual a
la temperatura del precalentador, mientras que a la salida la temperatura es
cercana a la del horno. Se registra como temperatura de reaccion la lectura del

sensor ubicado en el horno.

Cuando las variables operativas estan cercanas a las condiciones fijadas para el
ensayo, se pone en marcha la bomba de alta presion. Con cada desplazamiento
del émbolo de la bomba, por la presién del fluido se abre la valvula de retencién
de resorte (check valve) colocada a la entrada del precalentador. Una vez
alcanzada la presion de operacion (170 bar), se abre la valvula reguladora de
contrapresion (BPR) a la salida del reactor y el fluido puede salir del sistema. A
la salida del reactor, la linea de %4 posee una reduccion a 1/8” y otra a 1/16” que
atraviesa la seccion de enfriamiento, consistente en un cristalizador con agua
helada. Estas reducciones permiten mantener un mejor control de la presion con

la BPR.

El caudal volumétrico es ajustado mediante el dial micrométrico ubicado en la
parte trasera de la bomba. Se espera el tiempo necesario hasta alcanzar la
estabilizacion de la presiéon y la temperatura, de forma que el flujo masico se
mantenga constante. Dependiendo de la temperatura de reaccion, con el valor
de presion se encuentra la densidad de la mezcla reactiva en base a los

resultados de los ensayos isocoricos correlacionados con Peng-Robinson EoS.
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El flujo masico se mide utilizando un vaso de precipitados de 100 mL y una
balanza de precision. Se colecta muestra durante 30 segundos y se determina
por pesada el valor de esta variable. A partir de los datos de densidad de la
mezcla reactiva, del volumen del reactor y el flujo masico, puede obtenerse el
tiempo de residencia en el reactor continuo. Como la densidad de la mezcla
reactiva queda determinada por la temperatura y presion de operacion y el
volumen del reactor es una constante, entonces el tiempo de residencia puede

ajustarse por variacion del flujo masico.

Una vez alcanzado el estado estacionario en el sistema, se aguarda un lapso
equivalente a al menos un tiempo y medio de residencia, antes de realizar el
muestreo. Las muestras son colectadas en frascos de vidrio color ambar de 200

mL, con tapa, y se conservan a 5°C para su posterior analisis.

Para analizar los productos de reaccion, se evapora el alcohol en exceso en un
rotoevaporador a 70°C y bajo vacio de linea, durante 2 horas. El producto
evaporado muestra dos fases: la fase glicerol, que decanta en el fondo del balén
y la fase biodiesel que contiene los alquil ésteres de &cidos grasos y
acilgliceroles. Para determinar la composicion del biodiesel obtenido, se utilizd

cromatografia gaseosa, siguiendo la metodologia descripta en el Apéndice A.

2.1.2 Celda para la determinacion visual de la transicion de fases

En la Figura 2.10 se muestra un diagrama esquematico del equipo experimental
utilizado. ElI mismo consiste de una celda cilindrica de acero inoxidable 316, de
volumen constante (32 cm?® de capacidad, 15mm de didmetro interno, 180 mm

de longitud y un espesor de pared de 3 mm), con tapas roscadas de retencién
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de bronce en cada extremo, con las que se ajustan ventanas de borosilicato de
20 mm de espesor. Esta celda admite una temperatura y presion de operacion
maximas de 623 K y 250 bar respectivamente. Posee un sistema de sellos
formado por una empaquetadura de teflén y O’rings de viton para altas
temperaturas. La celda es calefaccionada mediante una camisa de aluminio,
similar a la utilizada en el reactor batch, con dos medias cafias sujetadas por dos
zunchos calefactores de 450 W. El sensor de temperatura es un termometro de
resistencia de platino Pt-100 ubicado en la camisa calefactora y conectado a un
controlador NovusN480D que mantiene la temperatura constante dentro de + 2K.
La presidon en el interior de la celda se mide con un mandémetro tipo Bourdon
marca Matheson (x5 bar). El sistema completo es aislado térmicamente con

material de fibra de vidrio para permitir un mejor control de la temperatura.

Figura 2.10: Diagrama esquematico del equipo de determinacién de la transicion
de fases. 1- Celda de equilibrio con camisa calefactora de aluminio. 2- Caja de
aislacion térmica de fibra de vidrio. 3- Agitador magnético. 4- Controlador y
registrador de temperatura. 5- Medidor de presion (Aschcroft 7500). 6- Camara
de PC. 7- Fuente de luz fria. 8- Valvulas (HiP). 9-Cilindro de acero para carga de
muestra. 10- Generador manual de presion (HiP). 11- Circulador de agua
refrigerada.
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En un experimento tipico la celda se carga con una dada cantidad de aceite
(aproximadamente entre 5 y 12 g) y de alcohol (alrededor de 10 a 17 Q)
determinadas gravimétricamente en balanza analitica. Después de cargada la
celda, se incrementa la temperatura hasta el valor deseado. En este tipo de
experimento (volumen constante) el valor de la presion en el interior de la celda
resulta de la masa de reactivos cargados al sistema y la temperatura de trabajo.
El generador de presion se utiliza para la carga adicional de alcohol al sistema.
Con este dispositivo, se puede variar la relacion molar alcohol:aceite y la
densidad global sin necesidad de desarmar el equipo. Una camara (Mitzu Ciber-
eye) colocada frente a una de las ventanas de la celda, permite grabar la

observacion visual del estado de fases.

2.2 Alcohdlisis e hidrolisis de borras de aceites vegetales

Los estudios de alcohdlisis e hidrélisis de borras provenientes del proceso de
desgomado de aceites se llevaron a cabo en un reactor batch. Como parte de
estos estudios debié también determinarse la densidad de emulsiones de borras,

utilizando para ello el método del calentamiento isocérico .

2.2.1 Reactor batch de alta presion

Basicamente, el equipo consta de un tubo de acero inoxidable de 1.42 cm de
didmetro interno y 25.7 cm de longitud (41 cm® de volumen), roscado en sus
extremos, con dos tapas de acero inoxidable que tienen sellos metélicos de
cobre recocido para impedir fugas del material contenido en el recipiente a alta

presién. La Figura 2.11 muestra un esquema del equipo. Para calefaccionar la
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celda de reaccion se utilizo una resistencia eléctrica de 500 W, conectada a un
controlador PID de temperatura (NovusN480D). A fin de lograr una distribucion
homogénea de la energia durante el proceso de calentamiento, la resistencia
eléctrica se ubico sobre una camisa de aluminio, rodeando la celda de reaccion.
Un sensor de resistencia de platino Pt-100, colocado en la camisa de aluminio,
permitié medir la temperatura con una precision de +2 K. La presion en el interior
de la celda se midi6 con una precision de +2.5 bar utilizando un manémetro para
alta temperatura (Dynisco PG4 series). El sistema completo se ubico en el
interior de una caja cilindrica de madera con abertura hacia los laterales, y fue
aislado con material de fibra de vidrio y envuelto en papel de aluminio para

reducir la pérdida de calor y permitir un mejor control de temperatura.
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Figura 2.11: Esquema del reactor batch: 1. Tubo de acero inoxidable de alta
presion. 2. Camisa externa de aluminio. 3. Resistencia eléctrica. 4. Manometro.
5. Tornillo de retencién. 6. Sistema de sellos. 7. Sensor de temperatura. 8.
Valvulas de alta temperatura y presion. 9. Controlador de temperatura. 10. Linea
de nitrégeno (7 kg/cm?). 11. Caja aislante de alta temperatura.

A fin de facilitar el proceso de enfriamiento del reactor, la resistencia calefactora

(utilizada durante los ensayos de alcohdlisis de borras) fue posteriormente
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reemplazada por dos cartuchos calefactores de 3/8 pulgadas de diametro y 20
cm de longitud (ver Figura 2.12), que se utilizaron durante los ensayos de
hidrélisis. Los cartuchos tienen una potencia de calentamiento de 4.5 W/cm? y
se colocaron en el interior de la camisa de aluminio. De esta forma, al finalizar
cada reaccién, se pudo soplar con aire comprimido directamente el cuerpo del

reactor, en lugar de hacerlo sobre la camisa de aluminio.

T e

Figura 2.12: Cartucho calefactor de 4.5 W/cm? instalado en cada media cafia
de aluminio de la camisa del reactor.

En la Figura 2.13 pueden observarse fotografias del equipo en condiciones de

reaccion y en posicién de enfriamiento.

Figura 2.13: a) Reactor batch en operacién, con controlador, sensor de
temperatura y medidor de presion. B) Reactor batch en posicion de enfriamiento,
con apertura de la camisa de aluminio hacia los laterales.

En cada ensayo, el procedimiento experimental se inicié cargando al reactor una

masa de reactivos que permitiera satisfacer un valor especifico de la densidad
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global, y una relacion masica definida alcohol:goma y agua:goma en reacciones
de alcoholisis e hidrdlisis, respectivamente.

Una vez cargada la celda con la cantidad de mezcla reactiva necesaria para
alcanzar la densidad global prefijada y ensamblado el equipo, se llevo el reactor
hasta la temperatura de reaccion. Para ello se ajusto la potencia de manera de
obtener una velocidad de calentamiento de 10 K/min. Durante el periodo
controlado (de 20 a 50 min en la etandlisis y de 10 a 58 min en la hidrdlisis), se
disminuyo la velocidad de calentamiento a 2 K/min, a fin de mantener el set-point
de temperatura. Posteriormente se procedié a apagar la reaccion, enfriando el
sistema con una corriente de aire comprimido, luego de abrir las dos medias
cafias de aluminio con guantes para altas temperaturas. Una vez alcanzados los
453 K (180°C), se dejo el reactor en reposo hasta llegar a temperatura ambiente,

a fin de realizar el muestreo de los productos de reaccion.

Finalizada la reaccion, el exceso de alcohol, agua y compuestos volatiles fueron
evaporados a 343K (70°C) bajo corriente de nitrdgeno, determinandose
gravimétricamente la masa de productos no-volatiles. Estos se dividieron en dos

fracciones: solubles en hexano y sustrato insoluble.

La fraccioén insoluble en hexano es una fase sélida que contienen productos de
la descomposicién de los fosfolipidos. Si bien no se sometié a andlisis, se estima
gue en esta fraccion hay fosforo y bases nitrogenadas de los fosfolipidos, por lo
gue seria interesante a futuro caracterizarla para evaluar usos potenciales como

fertilizante u otras aplicaciones.

De la fraccion soluble en hexano de productos no-volatiles, se tomaron alrededor

de 130 mg de muestra (pesados en balanza analitica), y se trataron con 25 ml
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de n-hexano en tubos de vidrio con tapas a rosca de teflon. Los tubos fueron
centrifugados a 5000 RCF durante 30 min, y 8 ml de la capa superior de solvente,
conteniendo una parte de los productos oleosos (identificados como LP), fueron

transferidos a un vial de 10 ml y almacenados a -18°C para su posterior analisis.

Después de evaporar el solvente de esta muestra a 60°C bajo corriente de
nitrogeno, se peso la fraccion LP en una balanza Sartorious CP 224S (precision

de 0.1 mg).

Los triglicéridos y derivados (ésteres de &cidos grasos, acidos grasos, mono y
diglicéridos) asi como también otros componentes relevantes presentes en los
productos de reaccion, fueron primero identificados por andlisis en un
cromatdgrafo gaseoso con espectroscopia de masas (GC/MS Clarus 500). Para
cuantificar el contenido de ésteres en estas muestras se utilizé un cromatografo

gaseoso (GC-VarianStar 3400 CX).

En el caso de las reacciones de hidrdlisis, debié modificarse la técnica para
recuperar del producto de reaccién la fraccion soluble en hexano. Esto fue
necesario debido a la dificultad de evaporar en su totalidad el alto contenido de

agua del producto.

En primer lugar se colectaron los productos de reaccién en un bal6n de 500 mL.
A fin de remover los productos solidos y viscosos adheridos a las paredes del
reactor, se realizaron 3 lavados con 15 mL de etanol azeotropico cada uno, con
ayuda de una varilla metalica. El etanol de lavado fue posteriormente evaporado
de la muestra en un rotoevaporador bajo vacio (0.83 atm), durante 2 horas a

70°C.
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Para separar los productos de reaccion se realizé una extraccion batch liquido-
liquido con hexano. Esta técnica es comunmente utilizada en muestras acuosas,
cuando se deben recuperar componentes no-polares. Con esta técnica se logran
recuperar los acidos grasos y otros compuestos débilmente polares como los
acilgliceroles. La extraccion se realizé en ampollas de decantacion de 500 mL
con robinete de teflon (ver Figura 2.14). En un analisis tipico se observa la
aparicion de una fase solida entre la fase organica liviana y la fase acuosa

pesada.

Fase hexano

Sélido interfacial

Fase acuosa

.

Figura 2.14: Extraccion liquido-liquido de los productos de hidrdlisis diluidos en
agua y hexano.

Al balén conteniendo los productos de la reaccién de hidroélisis se afiadieron 100
mL de hexano, en tres etapas, y se trasvaso la muestra a un decantador. Se
agregaron 0.5 g de Na2SOa4 anhidro y 25 mL de una solucion saturada de CINa
al 10% p/p a la fase acuosa (aproximadamente 23 a 27 mL) a fin de aumentar la
fuerza i6nica del medio y evitar la formacién de emulsiones. Se realizé una
agitacion suave de la mezcla, volteando la ampolla de decantacion hacia los
lados, y se dej6 reposar la mezcla 24 horas para asegurar la condicién de

equilibrio de fases. Luego de retirar el tapén de la ampolla se separ6 la fase
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superior de hexano por medio de una pipeta de 10 mL y de una propipeta,
colocandola en un balén de 125 mL previamente tarado. Para remover las
Gltimas porciones de esta fase se utilizd una pipeta Pasteur. Luego de pesar el
baldn, se procedi6 a evaporar el hexano de la muestra en un rotoevaporador bajo
vacio, a 50°C durante 2 horas. Por diferencia de peso, se hall6 la masa de los
productos de reaccion solubles en hexano. Estas muestras se guardaron a -18°C

para su posterior analisis.

Los productos de reaccion recuperados en la fase hexano fueron principalmente
acidos grasos, monoglicéridos, diglicéridos y una pequefia cantidad de
triglicéridos. La concentracion de los solubles en hexano fue determinada por

cromatografia gaseosa, siguiendo el procedimiento detallado en el Apéndice A.

2.2.2 Celda de volumen constante para la mediciébn de densidades a alta

temperatura y presion

Los estudios de densidad se llevaron a cabo aplicando el método isocoérico en
una celda de volumen fijo, consistente de un tubo de acero inoxidable de 3/8” de
didmetro nominal, 0.89 mm de espesor de pared y 32 cm de longitud, cerrado en
sus extremos (ver Figura 2.15). La temperatura se midié con una precision de
0.1 K, a través de una resistencia de platino Pt-100 conectada a un registrador
Eurotherm Chessel 6100E. La presion se registré en un sensor Dynisco PG4 que
opera hasta 300 bar y 673K con una precisiéon de +2%. Ambos instrumentos
fueron previamente calibrados utilizando un calibrador de temperatura FAST-
CAL de ISOTECH (rango de operacion de -35°C a 650°C) para la resistencia de

Pt y una balanza de pesos muertos FLUKE P3000 para el sensor de presion.
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Para el calentamiento de la celda se utiliz6 un horno eléctrico tipo mufla marca
INDEF, con circulacion de aire y control de temperatura. La celda se cubrio
completamente con papel de aluminio a fin de evitar un incremento brusco de la
temperatura generado por la radiacion del horno. En la Figura 2.15 se muestra

un esquema del equipo utilizado.

Figura 2.15: Equipo experimental utilizado en la medicion del comportamiento
isocorico. 1. Celda de volumen constante. 2. Horno eléctrico. 3. Cobertura de
aluminio. 4. Termémetro de resistencia de platino (Pt-100). 5. Registrador de
temperatura. 6. Linea de silicona. 7. Sensor de presion.

En primer lugar se procedi6 a medir el volumen de la celda, cargando
completamente la misma con etanol absoluto a temperatura ambiente y
registrando su masa. Utilizando el valor de la densidad del etanol a temperatura
ambiente se hallé un valor aproximado de 22.4 mL. Para este valor de volumen

se carg6 luego la celda con una masa de agua destilada pesada en balanza
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analitica digital (precision de +0.0001 g) de manera de lograr una densidad global
de 0.7 g/lcm3. Luego se procedié a medir los puntos experimentales de la curva
presion vs. temperatura del agua pura para esa densidad global, y se busco6 en
las tablas del NIST [1] la isocora que mejor ajustaba los datos experimentales.
De esta forma se corrigié el valor de volumen total de la celda, incluyendo los

accesorios, que result6 igual a 22.85 mL.

Un vez fijado el valor de densidad global que se desea estudiar, y conocido el
volumen de la celda (22.85 mL), se calcula la masa de mezcla que debe cargarse
a la misma para satisfacer la densidad global seleccionada. Se pesa en una
balanza analitica Sartorious CP 224S (0.1 mg) utilizando una pipeta Pasteur.
Luego se carga la celda en posicion vertical, sujetandola a una morsa, se cierra

y se ajusta la tapa. Finalmente se coloca la celda en el horno eléctrico.

Se inicia el calentamiento lentamente, para evitar gradientes térmicos en el
sistema. Una vez alcanzada la temperatura deseada se deja estabilizar el equipo
por unos minutos hasta no observar variacion de la presion ni de la temperatura
y se registran sus valores. Luego se incrementa la temperatura y se repite el
procedimiento anterior hasta cubrir todo el rango experimental que se desea.
Con el conjunto de valores de presion y temperatura registrados, se construyen

los correspondientes graficos PVT.

2.3 Fraccionamiento supercritico de monoglicéridos

En estos estudios se llevd a cabo el fraccionamiento del producto oleoso

obtenido en la metandlisis supercritica del aceite de girasol alto oleico, a fin de
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separar monoglicéridos y metil ésteres. Se completaron ensayos de extraccion
con CO:2 liquido utilizando un equipo Soxhlet de alta presion. Previamente se
realizd la metandlisis supercritica del aceite de girasol en el reactor batch y se
estudiaron, en una celda de volumen variable, las condiciones de equilibrio entre

fases de mezclas de COz con los productos oleosos de la reaccion.

2.3.1 Extractor Soxhlet de alta presion

La Figura 2.16 muestra un diagrama esquematico y foto del extractor Soxhlet de
alta presion utilizado en el fraccionamiento de los productos de reaccion
obtenidos en ensayos de metandlisis supercritica. ElI equipo consiste de un
recipiente metalico de alta presién (4000 mL de capacidad, 100 mm de diametro
interno, 20 mm de espesor de pared en la seccion media y 40 mm en la seccion
superior), con un sistema cierre/apertura de sujecion rapido, en el que el cierre
se logra a través de un sello dindmico Polypack tipo B para alta presion. La
presibn y temperatura de trabajo maximas son 200 bar y 150°C,
respectivamente. La carga del material a fraccionar y del solvente se realiza a
través de lineas de 1/8” de pulgada de diametro nominal. Para el calentamiento,
se dispone de zunchos calefactores ubicados en la parte inferior de las paredes
laterales del recipiente. En cada ciclo de extraccion, la condensacion del solvente
se produce en el tope del recipiente, a través de un sistema de refrigeracion
conectado a un bafio termostéatico, por el que circula un refrigerante (en este
caso una solucién al 20% p/p de etanol en agua, a 5°C). Dentro de este recipiente

de alta presion se ubica un extractor Soxhlet modificado, construido en vidrio, en
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el que se produce la extraccion del material estudiado con CO: liquido, en un

proceso ciclico.
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Figura 2.16: Aparato de extraccion Soxhlet modificado, de alta presion

En un experimento tipico, una dada cantidad de la mezcla de lipidos (de
aproximadamente 17 g) se carga primero en la camara de extraccion del aparato

Soxhlet modificado, y se introduce éste dentro del recipiente de alta presion.
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Después de cerrar el recipiente, se purga el equipo con CO:2 para remover el
aire. Luego se presuriza el sistema con CO2 gaseoso hasta alcanzar una presion
equivalente a la presion de vapor del CO2 a la temperatura de trabajo
seleccionada (se requieren aproximadamente 750 g para alcanzar una presion
de 58 bar). A continuacion se carga CO:2 liquido (aproximadamente 300 g) para
comenzar el ensayo de fraccionamiento. Teniendo en cuenta los resultados del
estudio de equilibrio entre fases, las extracciones se efectuaron a temperatura

ambiente.

Para comenzar la extraccion, se activa el sistema de calentamiento hasta una
temperatura de 298 K y el sistema de enfriamiento a 278 K. Por efecto del
gradiente de temperatura entre la parte inferior y superior del equipo, el solvente
comienza a reciclar a través del aparato Soxhlet. Los vapores de CO:z ascienden
desde el fondo del balon de destilacién y condensan en el tope del recipiente.
Las gotas del solvente caen dentro de la cAmara de extraccion del Soxhlet y se
mezclan con el material a extraer, produciendo dos fases liquidas: una fase
pesada L1y una fase liviana L2. Cuando la camara de extraccion esta casi llena,
la fase liquida liviana cae hacia el balon de evaporacion por efecto sifon, a través
del conducto lateral disefiado para evitar el reflujo de la fase pesada L1. Desde
el balon de destilacion los vapores de solvente continlan su ascenso hasta el
condensador y las gotas de solvente fresco caen en la camara de extraccion
para completar un nuevo ciclo. Una termocupla ubicada en la camara de
extraccion a nivel del brazo-sifon, permite determinar el nimero de ciclos que
tiene lugar durante un ensayo. Esta termocupla registra una pequefa diferencia

de temperatura (cerca de 1 K) cuando deja de estar en contacto con los vapores

71



Equipos y procedimientos experimentales

y comienza a tomar contacto con la fase liquida liviana L2 justo antes de

producirse el sifon.

Finalizada la extraccion, se suspende el calentamiento y se abre lentamente la
valvula aguja para permitir la descompresion. Una vez alcanzada la presion
atmosférica, puede abrirse el recipiente. En el balon queda contenido el extracto
rico en ésteres y en la camara de extraccion queda el refinado rico en

monoglicéridos

2.3.2 Celda de volumen variable para la medicion del equilibrio entre fases

Se utiliz6 un método estéatico analitico en una celda de volumen variable con
visores épticos. El volumen méaximo de la celda es de 80 cm? y puede trabajar a
presiones y temperaturas de hasta 20 MPa y 420 K respectivamente. Un piston
movil permite controlar la presion en el interior de la celda a través del cambio
de volumen y mantenerla constante durante las operaciones de muestreo. La
celda posee un agitador magnético y dos ventanas para la observacion visual de
su interior. La temperatura es controlada por un controlador proporcional y
monitoreada con un sensor de resistencia de platino Pt 100. Un transductor de
presion (Ashcroft PT Indicador) mide el valor de presién dentro de la celda. En la

Figura 2.17 se muestra un diagrama esquematico y foto del equipo.

En primer lugar se procedié a remover y evacuar el aire de la celda, utilizando
CO: a baja presion. Luego se cargd a la celda una dada cantidad de aceite
(aproximadamente 7 g), desde el recipiente contenedor. A continuacion, se
procedio a alimentar CO2 a través del generador manual de presion. Después de

accionar el agitador magnético y el controlador de temperatura, se llevé el
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sistema hasta la temperatura de trabajo. Una vez alcanzada dicha temperatura,
se fij6 la presion en la celda variando su volumen a través del movimiento del
piston.

Qily vessel ’—\ /—‘ Vacuumline

Manual Pressure generator.
CO;Feeding

/‘| Liguid Sample line

Pressure

gauge €O,
gas volume
Rheodyne valves totalizer

Glass

! > ><] >
windows Liquid Sample Ilne H

vial, 1.5 ml
Equilibrium Cell

Qily components
FID chromatograph

Figura 2.17: Diagrama esquematico y foto del equipo experimental utilizado en
el estudio de equilibrio entre fases.

Una vez estabilizadas las condiciones (después de aproximadamente 2 hr.), se
apago el agitador magnético y se dej6 el sistema en reposo durante varias horas

(aproximadamente 10 horas) antes de proceder al muestreo. Las muestras de
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las fases liquidas fueron colectadas en viales de vidrio (1.5 mL) por
despresurizacion, usando valvulas Reodyne con lazos externos, operadas

manualmente.

Las muestras liquidas se pesaron en una balanza analitica con una precision de
+0.1 mg. En un estudio tipico, la masa total de las fases oleosas colectadas en
los viales de vidrio era de aproximadamente 300 mg (fase liquida pesada) y 100
mg (fase liquida liviana). Por otra parte, el contenido de CO:2 en cada una de las
fases fue determinado volumétricamente. En condiciones normales de presion y
temperatura, el volumen de CO: varié entre 100 cm®y 200 cm? para la fase
liquida pesada y entre 2000 cm® y 4000 cm? para la fase liquida liviana. La
composicién de las dos fases liquidas se determin6 por cromatografia gaseosa

(ver Apéndice A).

2.4 Referencias

[1] National Institute of Standards and Technology (NIST), Propiedades

termofisicas de sistemas fluidos, http://webbook.nist.qov/chemistry/fluid/,

2011.
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CAPITULO 3

Modelos Termodindmicos para el Disefio Experimental

En la transesterificacion de aceites vegetales, los aceites son mezclados con un
alcohol, para dar ésteres de acidos grasos y glicerol como productos de reaccion.
El proceso involucra la transformacion de mezclas multicomponentes que
incluyen fundamentalmente, ademas de alcoholes (metanol o etanol y glicerol),
acilgliceroles (mono-, di- y triglicéridos), acidos grasos libres y ésteres de acidos
grasos, de distinta longitud de cadena hidrocarbonada y con distinto grado de

insaturacion.

Se trata de mezclas altamente no-ideales, con interacciones intermoleculares
entre compuestos de muy distinto tamafo molecular y polaridad. Por otra parte,
la presencia de alcoholes y &cidos grasos propicia la aparicion de efectos
asociativos, con formacién de enlaces puente hidrégeno. Estos efectos no son
importantes a las condiciones de reaccién (temperaturas elevadas), pero si

deben tenerse en cuenta en los procesos de separacion aguas abajo del reactor.

En el caso particular de los procesos de transesterificacion supercritica, las
condiciones operativas se dan en una region en la que la densidad de las
mezclas puede sufrir grandes cambios con la presion y la temperatura, tomando
valores que van del orden de magnitud de los liquidos al orden de magnitud de
los gases. Para calcular las propiedades termodinamicas de estas mezclas se
debe recurrir, por lo tanto, a una ecuacion de estado que permita representar la

continuidad de fases gas-liquido.
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Una particularidad de las mezclas en estudio es que estan formadas por
compuestos que pertenecen a un numero limitado de familias, cuyas moléculas
pueden ser representadas a través de un conjunto reducido de grupos
funcionales (alcohol, acido carboxilico, éster, etc.). En principio, resulta entonces
posible modelar las propiedades de estas mezclas aplicando un enfoque a
contribucion grupal, en el que las moléculas son representadas a través de

grupos funcionales caracteristicos.

En el enfoque a contribucién grupal, las interacciones entre moléculas son
reemplazadas por interacciones entre grupos. De esta forma, un nimero limitado
de grupos funcionales permite representar un numero ilimitado de compuestos,
facilitando la representacion de mezclas multicomponentes. Por ejemplo, una
molécula de metil éster de acido linolénico puede ser descripta con los siguientes

grupos: (CHs)2(CH2)11(CH=CH)2(CH2C0O0)1

Teniendo en cuenta lo expuesto, en este trabajo de tesis se utilizé la ecuacion
de estado a contribucién grupal con asociacion (GCA-EQOS) [1] para modelar
datos de equilibrio entre fases de mezclas de diéxido de carbono con metiloleato
y monoolein. Estos datos se emplearon en el estudio de un proceso de extraccion
del producto oleoso de la metandlisis supercritica de aceite de girasol alto oleico,

como se describe en el capitulo 6 de esta tesis.

Una limitacién de la ecuacion GCA-EOS es su incapacidad de representar bien
datos volumétricos, dificultad que es compartida por la mayoria de las
ecuaciones de estado. Como es sabido, de acuerdo a la contribucion de

Péneloux [2] esta condicion no afecta la prediccion del equilibrio entre fases. De
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hecho, la ecuacion GCA-EOS ha sido aplicada con éxito al calculo del equilibrio

entre fases en numerosos trabajos previos [3-6].

Una de las ecuaciones de estado que mejor predice densidades es la ecuacion
cubica de Peng-Robinson [7]. Por este motivo, en este trabajo de tesis se utilizé
esta ecuacion para correlacionar datos experimentales PVT de las mezclas
reactivas, con el fin contar con un modelo qué permitiera interpolar dichos datos
a las condiciones de los ensayos realizados. Como se mostrara en los capitulos
subsiguientes, estos datos son fundamentales para poder computar los tiempos
de residencia en reactores continuos y seleccionar condiciones de operacion

seguras, vital cuando se trabaja con equipamiento a alta presion.

3.1 Ecuacion de estado GCA-EOS

El modelo GCA-EOS esta basado en una expresion a contribucién grupal de la
funcién configuracional de Helmholtz (A™S). La ecuacion describe las fuerzas

intermoleculares a través de tres contribuciones: repulsiva, atractiva y asociativa.
AT€S _ alep | aatr  jasoc (3.1)

El término repulsivo esta representado por la ecuacion de Carnahan-Starling,

extendida a mezclas de esferas rigidas por Mansoori y Leland [8]:
A/RTY® =83 A, [0, X Y =1)H 732 /7@)( -Y +Y? —InY)+niInY (3.2)

donde Y representa la inversa del volumen libre adimensional:
-1
A
Y={1-— 3.3
%) @9
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y donde la longitud A1, area A2 y volumen A3 moleculares promedio se calculan

como
NC
Ay :znjle'( (3.4)
j

siendo n, el nimero de moles del componente i, NC el numero total de
componentes en la mezcla, V el volumen total y d, el diametro de esfera-rigida
por mol de especie i.

La dependencia con la temperatura del didmetro de esferas-rigidas est4 dada

por la siguiente funcion universal:
di = 1.065655dci{1-0.12exp[-2T.i/(3T)]} (3.5)

donde Ty d_ son, respectivamente, la temperatura y el diametro de esferas
rigidas criticos del componente i. El valor de d  puede ser determinado a partir

de las propiedades criticas del componente i puro:
dci = (0.08943RTci/Pci)l/3 (36)

o puede ser calculado ajustando datos de presion de vapor de la especie i [9], lo
que es equivalente al uso del factor acéntrico en las clasicas ecuaciones de

estado cubicas.

En aplicaciones que involucran compuestos organicos de elevado peso
molecular, para los cuales T y P_son desconocidas y no los datos de presion de
vapor no estan disponibles o no son confiables, el valor de d puede ser

determinado ajustando a partir de una correlacion, en funcion del volumen de

van der Waals de la molécula [12].
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La contribucion atractiva a la energia de Helmholtz residual A™S combina los

siguientes conceptos:

e Expresion del tipo Van der Waals para el potencial atractivo

e Teoria de dos fluidos y concepto de composicion local del modelo non-
random-two-liquids NRTL

e Principio de contribucion grupal

e Interacciones atractivas producidas a través de las superficies de los
grupos funcionales

e Término de composiciones locales dependiente de la densidad
atr Z NC NG i NG - NG
A/RT) Z—EZ”iZqujZ 0,901, /RTV)/ > 61, (3.7)
i j k [
con

azzznivij (3.8)

1 NC )
0; == 2 nivia; (3.9)
q =
T =exp| d agij_gjj) 310
i iTRTV (3.10)

En las ecuaciones anteriores z representa el nimero de coordinacion (fijado en
un valor igual a 10), v'j es el nimero de grupos del tipo j en la molécula i, gjel
nimero de segmentos de superficie asignados al grupo j, 6, la fraccion superficial

del grupo k, g el numero total de segmentos de superficie (area total), 9; el

79



Modelos termodinamicos para el disefio experimental

parametro energético por unidad de superficie que cuantifica las interacciones

entre los grupos iy j, y a; el pardmetro de no-azar.

Bajo la condicién de mezcla totalmente al azar (ajj = 0), la ecuacion (5.7) resulta
cuadratica en composicion, transformandose en una regla de mezclado clasica

y satisfaciendo el limite tedrico de bajas densidades.

La energia atractiva entre los grupos i y j se calcula a partir de las energias de

cada uno de los grupos funcionales g,y g;a través de la siguiente regla de

combinacion:

9; =K;j4/9:9; (3.11)
donde el pardmetro de interaccién binaria entre grupos es simétrico (kij = Kiji).

Tanto la interaccidn entre grupos de la misma especie (gi) como el parametro de

interaccién binaria (ki) son dependientes de la temperatura:

g.=g:|1+g; l—1 +g.In l
ii ii ii Ti* I Ti* (312)

. . 27
k.=k.|1+k.. In| ————
i i i - - 3.13
] J[ ) £T| +Tj ]il ( )

En estas ecuaciones T" representa una temperatura de referencia. T" toma
un valor universal de 600K, a excepcion de los grupos moleculares en los que el
grupo funcional representa a la estructura molecular del compuesto (como por
ejemplo los grupos CO2, CH3OH, CHa, etc), para los cuales T" es igual a la

temperatura critica del compuesto puro.
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La contribucion asociativa a la funcion de Helmholtz residual A2s°¢ también es de
caracter grupal y se calcula mediante una expresion basada en la teoria de
perturbacion de primer orden de Wertheim [10], aplicable a moléculas con

fuerzas altamente dirigidas.

En su version grupal la contribucidn asociativa a la funcion de Hemholtz residual

esta dada por la siguiente expresion [8]

AT NGA M . X(k,i) M.
=Y | Y InX ™) -2+
RT ; i ; 2 2 (3.14)

En esta ecuacion NGA representa el nimero de grupos que asocian, n;" es el
, T L9); ., .

namero total de moles del grupo asociativo i, X la fraccion del grupo i que no

esta asociada a través del sitio k y M. es el nimero de sitios de asociacion

asignados al grupo i. El nimero de moles del grupo asociativo i est4 dado por la

siguiente expresion:
ni = znmvir,nasoc (315)

donde V{,. es el nimero de grupos asociativos i en la molécula m 'y n,es el

namero total de moles de la especie m. La suma incluye a todos los componentes

de la mezcla.

El empleo de la fraccion no asociada X&) para cuantificar los efectos asociativos
constituye quizas uno de los puntos claves del éxito de la teoria de Wertheim, ya
gue no es necesario establecer a priori el nUmero y tipo de especies asociadas

(dimeros, trimeros, etc.) como sucede en los modelos clasicos derivados de la
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teoria quimica. La fraccion de grupos i no asociados a través del sitio k esta

determinada por la siguiente expresion implicita:

=1 1=1

"')-{H%\Zp X () A kuu)} (3.16)

donde la sumatoria se extiende a los NGA grupos asociativos y a los M sitios

. (k) . -
activos de cada grupo. X depende de la densidad molar de grupos asociativos

*

P;j:

._n
P = (3.17)

y del valor de la fuerza de asociacion A&ih) de cada uno de los posibles enlaces

entre el sitio k del grupo i y el sitio | del grupo j:

(kil) = .l g
Ak,l,l,] kilj) eXp _1 3.18
kT ( )

. . (k,i.L.j) .,
Como se deduce de la ecuacion anterior, A es funcion de la temperatura y
de los pardmetros de asociacion caracteristicos de cada enlace: energia € y

volumen k. Estos pardmetros estan relacionados con una energia potencial de

asociacion del tipo pozo cuadrado, de profundidad ¢ y alcance «.

La fuerza de asociacion entre dos sitios activos del mismo signo (dos positivos o
dos negativos) es igual a cero. Si los sitios k y | pertenecen al mismo grupo
asociativo (esto es, si i=j) estamos en presencia de una auto-asociacién. Si los
sitios pertenecen a grupos asociativos distintos (i#j) se trata de una asociacion
cruzada, caracteristica del fenomeno de solvatacion entre distintas especies

quimicas.
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Para representar a las mezclas bajo estudio, se utilizaron los parametros

propuestos por Espinosa y col. [11], Cismondi y col. [12] y Andreatta y col. [13]

Las Tablas 3.1 a 3.3 reportan los valores de dichos parametros.

Tabla 3.1: Valores de los parametros de grupo puro

Grupo T (K) Q g g g’
CH3 600 0.848 316910 -0.9274 0.0
CH2 600 0.540 356080 -0.8755 0.0
CH2COO 600 1.42 831400 -1.0930 0.0
CH20H 512.6 1.124 787954 -0.3654
CHOH 512.6 0.904 787954 -0.3654
CH=CH 600 0.867 403590 -0.7631 0.0
CO2 304.2 1.261 531890 -0.5780 0.0

El didmetro critico de los metilésteres (FAMES) y de los monoglicéridos (MGSs)

fue calculado a través de la correlacion de Espinosa y col. [8], representando a

los FAMEs con la molécula del metil-oleato (C19H3602, dc =7.975) y a los MGs

con la molécula de mono-olein (C21H4004, dc =8.5). La temperatura critica de

estos compuestos se obtuvo mediante el método a contribucion grupal de

Marrero y Gani [14], resultando en los siguientes valores: Tc = 767K para el

metiloleato y Tc = 829K para el mono-olein.

Los diagramas de fases de los sistemas binarios fueron calculados con el

software GPEC [15].
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Tabla 3.2: Valores de los parametros de interaccion binarios

i J Kij* Kij' aij Aji
CH3 CH2 1 0 0 0
CH3 CH2C00 0.869 0 0 0
CH3 CH20H 0.987 0 0 0
CH3 CHOH 0.987 0 0 0
CH3 CH=CH 1 0 0 0
CH3 co2 0.98 0.15 0 0
CH2 CH2C00 15 0.646 0 0
CH2 CH20H 0.987 0 0 0
CH2 CHOH 0.987 0 0 0
CH2 CH=CH 1 0 0 0
CH2 co2 0.93 0.15 0 0
CH2COO CH20H 0.9052 0 0 0
CH2COO CHOH 0.9052 0 0 0
CH2COO CH=CH 1.006 0 -0.876 -0.876
CH2COO CO2 1.115 0.094 -1.615 -1.615
CH20H CHOH 1 0 0 0
CH20H CH=CH 1 0 0 0
CH20H CO2 0.98 -0.01 0 0
CHOH  CH=CH 0.816 0 0 0
CHOH  CO2 0.98 -0.01 0 0
CH=CH CO2 0.948 0 0 0

Tabla 3.3: Valores de la energia (€) y volumen (k) de asociacion

e/k (K) k (cm3®mol)

Auto asociacién OHd'cerol
Asociacion cruzada OH9ce©. COOCH,

2480
2200

0.7350
0.9100
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3.2 Ecuacion de Peng-Robinson

La ecuacion de Peng- Robinson [7] fue propuesta por sus autores en 1976,

tratando de satisfacer los siguientes objetivos:

1. Los parametros de la ecuacion debian ser expresados en términos de las
constantes criticas y el factor acéntrico

2. EI modelo debia ser razonablemente preciso en la region critica,
particularmente en el calculo del factor de compresibilidad y la densidad
liquida

3. Las reglas de mezclado no debian utilizar mas de un parametro de
interaccién, que debia ser independiente de la composicién y
preferentemente independiente de la temperatura

4. La ecuacion debia ser aplicable al calculo de todo tipo de propiedades del

gas natural.

Para la mayoria de las aplicaciones, la ecuacion de Peng-Robinson exhibe una
performance similar a otras ecuaciones de estado cubicas, aunque es

generalmente superior en predecir densidades liquidas.

La ecuaciéon calcula las propiedades volumétricas a través de la siguiente

expresion:

RT ao

P=—-
V-b VZ2+2bV-b2

(3.19)

donde P es la presion, T la temperatura absoluta, V el volumen molar, R la
constante universal de los gases, b el co-volumen y donde el producto aax

representan la energia de atraccion intermolecular.
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Los parametros a y b de la ecuacion se obtienen de la condicion del punto critico
(derivada primera y segunda de la presion respecto del volumen iguales a cero)
y quedan expresados en funcion de los valores de la temperatura Tcy presion Pc

en el punto critico:

0.457235 R?T?
a= ; (3.20)

0.077796 RT
b= > < (3.21)
C

La funcionalidad del parametro energético con la temperatura proviene del ajuste

de datos de presiones de vapor de compuestos puros:
a = (1+ (1 +T2%)° (3.22)

donde T representa la temperatura reducida (Tr = T/T¢) y donde « es una funcion

polindmica del factor acéntrico o:
kK = 0.37464 + 1.54226 ©-0.26992 * (3.23)

Para aplicar la ecuaciébn a mezclas es necesario calcular los valores del
covolumen y del parametro energético de la mezcla, en funcion de la
composicién y de los parametros de los componentes puros. Para ellos se
utilizaron las reglas de mezclado cuadraticas clasicas en composicion,

representando esta ultima a través de las fracciones molares yi:

a:ZZYiyjaij (3.24)

b=> by, (3.25)

86



Modelos termodinamicos para el disefio experimental

La energia de interaccion ajj entre pares de compuestos distintos i y j se obtiene
corrigiendo la media geométrica de las energias de atraccién ai y a; de los
componentes puros, con un pardmetro de interaccién binaria ki, obtenido del

ajuste de datos experimentales:

a; =, /&;a; (l_ kij) (3.26)

La ecuacion (3.27) muestra la dependencia con la temperatura utilizada para el

parametro de interaccion binaria kj:

05T, +T

ci cj

, =K?| 1+ K! In[ ! ] (3.27)

3.2.1 Parametros de la ecuacién PR utilizados en esta tesis

En este trabajo de tesis se utilizaron los datos PVT experimentales obtenidos en
los ensayos isocoricos de mezclas homogéneas, para calcular los valores de los
parametros k% y k%j de la ecuacion (3.27), a través de la minimizaciéon de la

siguiente funcién objetivo:

Pexp. _ Pcalc. (328)

)

donde Pexpy Pcalc representan la presion calculada y experimental, para una dada

densidad y temperatura.

Es importante resaltar que, en una reaccién de transesterificacion, no hay cambio
en el niumero total de moles a lo largo del camino de reaccion. Por lo tanto, en

una celda de volumen constante, la densidad molar de la mezcla reactiva resulta
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en este caso invariante. Por esta razon se procedié a modelar el sistema

considerando solo los productos de reaccion.

La Tabla 3.4 resume la temperatura (Tc) y presion (Pc) criticas y los factores
acéntricos (o) de cada uno de los componentes puros incluidos en los sistemas
en estudio. Las propiedades del metanol, etanol, agua y glicerol fueron obtenidas
de la base de datos DIPPR [16]. Para los alquil ésteres se utilizaron métodos a

contribucion grupal [14,17]

La Tabla 3.5, por su parte, reporta los valores de los pardmetros de interaccion

binaria obtenidos de ajuste de datos isocoricos.

Tabla 3.4: Propiedades criticas y factor acéntrico de los componentes puros

Componente Tc, K Pc, atm ®
Metanol 512.5 80.84 0.5658
Etanol 513.9 60.7 0.644
Agua 647.0 2171 0.344
Metil Laureato 638.1 28.9 0.647
Etil Oleato 730.0 26.0 1.050
Glicerol 850.0 74.0 0.512

Tabla 3.5: Pardmetros de interaccion binaria para la ecuacion PR-EoS

Comp. i Comp. J kO = K9 ki = K
Metanol Metil Laureato  -0.5505 5.5746
Etanol Etil Oleato -0.5453 1.5887

Glicerina 0.0000 0.0000
Agua -0.3740 0.0000
Metil Laureato Glicerina 0.0000 0.0000
Etil Oleato Glicerina 0.0000 0.0000
Agua 0.0000 0.0000
Glicerina Agua 0.0000 0.0000
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3.3 Ingenieria del equilibrio entre fases en sistemas reactivos

En la ingenieria del equilibrio entre fases se utilizan las relaciones
termodinamicas de calculo del equilibrio entre fases para disefiar y controlar las
condiciones de homogeneidad y heterogeneidad requeridas por un dado proceso

quimico [18].

Esta disciplina combina los métodos de la termodinamica del equilibrio entre
fases con los requerimientos del proceso, a fin de obtener las propiedades
termodinamicas y el escenario de fases deseado. En este enfoque confluyen las
disciplinas de la termodinamica quimica, el disefio de procesos de separacion y

la ingenieria de reacciones quimicas.

Para una determinada mezcla, se trabaja en la busqueda de las variables
termodinamicas y de proceso adecuadas para alcanzar un determinado
escenario de fases en el proceso de reaccion 6 de separacion. Mediante el ajuste
de presion, temperatura, composicion de la alimentacion, uso de solventes de
arrastre y condiciones supercriticas, es posible modificar el escenario de fases

para ajustarlo a los requerimientos del proceso.

El escenario de fases buscado podria incluir una fase supercritica en el curso de
una reaccién quimica, ser una region bifasica en un proceso de separacion 0

incluso una combinacion de dos etapas en una sola, reaccidon y separacion.

Por ejemplo, si se requiere operar un reactor bajo condiciones homogéneas, se
especifican los reactivos, la temperatura y el grado de conversién y, mediante el
analisis sistematico de la ingenieria de equilibrio entre fases, se seleccionan el
solvente adecuado, la relacibn masica solvente:reactivos y la presion de
operacion necesarias para lograr el objetivo buscado [19].
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En base a trabajos previos [20-22] que demostraron la influencia de la condicion
de fases del sistema reactivo (homogéneo 6 heterogéneo) sobre la cinética y
consecuentemente la conversion en el proceso de transesterificacion de diversos
aceites vegetales con alcoholes supercriticos, en este trabajo de tesis se aplica
esta técnica al estudio de procesos de transesterificacion, partiendo de materias
primas no convencionales y observando el comportamiento de las mezclas en

presencia de agua, acidos grasos libres y/o fosfolipidos.

3.4 Referencias

[1] Gros, H., Bottini, S., Brignole, E. High pressure phase equilibrium modeling of
mixtures containing associating compounds and gases. Fluid Phase
Equilibria 139 (1997) 75-87.

[2] Péneloux a., Rauzy E., A consistent correction for Redlich-Kwong-Soave
volumes. Fluid Phase Equilibria, 8 (1982) 7-23

[3] Bottini, S.B., Fornari T., Brignole E.A., Fluid Phase Equilibria 158-160 (1999),
211-218.

[4] Pereda, S., Rovetto L., Bottini S.B., Brignole E.A., JAOCS 83 (2006), 461-
467.

[5] Espinosa, S., Foco G.M., Bermudez A., Fornari T., Fluid Phase Equilibria
172 (2000), 129-143.

[6] Espinosa, S., Fornari T., Bottini S.B., Brignole E.A., J. Supercritical Fluids.
23 (2002), 91-102.

[7] Peng D.-Y., Robinson D.B., A new two-constant equation of state, Ind. Eng.

Chem. Fundamen 15 (1976), 59-64

90



Modelos termodinamicos para el disefio experimental

[8] Mansoori G.A.; Leland T.W. Statistical thermodynamics of mixtures. A new
version for the theory of conformal solution, J. Chem. Soc., Faraday Trans.,
1972, 2, 68, 320-344.

[9] Skjold-Jargensen, S. Gas solubility calculations. 1l. Application of new group-
contribution equation of state, Fluid Phase Equilibr., 1984, 16, 317-351.

[10] Wertheim, M.S. Fluids with highly directional attractive forces. I. Statistical
thermodynamics

[11] Espinosa S., Fornari T., Bottini S.B., Brignole E.A. J. Phase equilibria in
mixtures of fatty oils and derivatives with near critical fluids using the GC-
EOS model, J. of Supercritical Fluids 23 (2002) 91— 102.

[12] Cismondi M., Mollerup J., Brignole E.A., Zabaloy M.S. Modeling the high
pressure phase equilibria of carbon dioxide-triglyceride system.: A
parameterization strategy. Fluid Phase Equilibria 281 (2009) 40-48.

[13] Andreatta A., Lugo R., Hemptinne J.C., Brignole E., Bottini S. Phase
equilibria modeling of biodiesel related mixtures using the GCA-EoS model.
Fluid Phase Equilibria, 296 (2010) 75-81.

[14] Marrero J., Gani R. Group-contribution based estimation of pure component
properties. Fluid Phase Equilibria 183—184 (2001) 183—-208.

[15] Cismondi, M., Michelsen, M.L., Global phase equilibrium calculations: critical
lines, critical end points and liquid-liquid-vapour equilibrium in binary
mixtures. Fluid Phase Equilibria 259 (2007) 228-234.

[16] Daubert T.E., Danner R.P. Physical and Thermodynamic Properties of Pure
Chemicals, Design Institute for Physical Property Data (DIPPR), AIChE,

Taylor and Francis, 1996.

91


http://www.scopus.com/record/display.url?eid=2-s2.0-0021408850&origin=resultslist&sort=plf-f&src=s&st1=Wertheim&nlo=&nlr=&nls=&sid=_q8pe0k7Ma9_us9GUwjeNZ6%3a450&sot=b&sdt=cl&cluster=scoauthid%2c%227004094457%22%2cf%2c%2216443713100%22%2cf%2bscosubjabbr%2c%22MEDI%22%2cf%2bscoauthid%2c%228230309600%22%2cf%2c%227801627185%22%2cf%2c%227801627185%22%2cf&sl=187&s=AUTHOR-NAME%28Wertheim%29+AND+SUBJAREA%28MULT+OR+MEDI+OR+NURS+OR+VETE+OR+DENT+OR+HEAL+OR+MULT+OR+CENG+OR+CHEM+OR+COMP+OR+EART+OR+ENER+OR+ENGI+OR+ENVI+OR+MATE+OR+MATH+OR+PHYS%29+AND+PUBYEAR+%3d+1984&relpos=2&relpos=2&searchTerm=AUTHOR-NAME%28Wertheim%29%20AND%20SUBJAREA%28MULT%20OR%20MEDI%20OR%20NURS%20OR%20VETE%20OR%20DENT%20OR%20HEAL%20OR%20MULT%20OR%20CENG%20OR%20CHEM%20OR%20COMP%20OR%20EART%20OR%20ENER%20OR%20ENGI%20OR%20ENVI%20OR%20MATE%20OR%20MATH%20OR%20PHYS%29%20AND%20PUBYEAR%20=%201984%20AND%20%28%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22Citrin,%20P.%20H.%5C%22%207004094457%29%20OR%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22Williams,%20G.%20O.%5C%22%2016443713100%29%20%29%20%20AND%20%28%20EXCLUDE%28SUBJAREA,%5C%22MEDI%5C%22%20%29%20%29%20%20AND%20%28%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22Buchanan,%20D.%20N%20E%5C%22%208230309600%29%20OR%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22DiCenzo,%20S.%20B.%5C%22%207801627185%29%20OR%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22DiCenzo,%20S.%20B.%5C%22%207801627185%29%20%29
http://www.scopus.com/record/display.url?eid=2-s2.0-0021408850&origin=resultslist&sort=plf-f&src=s&st1=Wertheim&nlo=&nlr=&nls=&sid=_q8pe0k7Ma9_us9GUwjeNZ6%3a450&sot=b&sdt=cl&cluster=scoauthid%2c%227004094457%22%2cf%2c%2216443713100%22%2cf%2bscosubjabbr%2c%22MEDI%22%2cf%2bscoauthid%2c%228230309600%22%2cf%2c%227801627185%22%2cf%2c%227801627185%22%2cf&sl=187&s=AUTHOR-NAME%28Wertheim%29+AND+SUBJAREA%28MULT+OR+MEDI+OR+NURS+OR+VETE+OR+DENT+OR+HEAL+OR+MULT+OR+CENG+OR+CHEM+OR+COMP+OR+EART+OR+ENER+OR+ENGI+OR+ENVI+OR+MATE+OR+MATH+OR+PHYS%29+AND+PUBYEAR+%3d+1984&relpos=2&relpos=2&searchTerm=AUTHOR-NAME%28Wertheim%29%20AND%20SUBJAREA%28MULT%20OR%20MEDI%20OR%20NURS%20OR%20VETE%20OR%20DENT%20OR%20HEAL%20OR%20MULT%20OR%20CENG%20OR%20CHEM%20OR%20COMP%20OR%20EART%20OR%20ENER%20OR%20ENGI%20OR%20ENVI%20OR%20MATE%20OR%20MATH%20OR%20PHYS%29%20AND%20PUBYEAR%20=%201984%20AND%20%28%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22Citrin,%20P.%20H.%5C%22%207004094457%29%20OR%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22Williams,%20G.%20O.%5C%22%2016443713100%29%20%29%20%20AND%20%28%20EXCLUDE%28SUBJAREA,%5C%22MEDI%5C%22%20%29%20%29%20%20AND%20%28%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22Buchanan,%20D.%20N%20E%5C%22%208230309600%29%20OR%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22DiCenzo,%20S.%20B.%5C%22%207801627185%29%20OR%20EXCLUDE%28AU-ID,%5C%22DiCenzo,%20S.%20B.%5C%22%207801627185%29%20%29

Modelos termodinamicos para el disefio experimental

[17] Reid R.C., Prausnitz J.M., Poling B.E., The Properties of Gases and Liquids,
4t Edition, Mc Graw Hill, 1987.

[18] Brignole E., Pereda S., Phase Equiliubrium Engineering, Supercritical Fluid
Science and Technology, Vol. 3, Ed. Erdogan Kiran, Elsevier, 2013.

[19] Pereda S., Bottini S.B., Brignole E.A., Gas-liquid reactions under supercritical
conditions — phase equilibria and thermodynamic modeling, Fluid Phase
Equilibria, 194-197 (2002) 493-499

[20] Valle P., Velez A., Hegel P., Mabe G., Brignole E.A. Biodiesel production
using supercritical alcohols with a non-edible vegetable oil in a batch
reactor, J. of Supercritical Fluids 54 (2010) 61-70

[21] Velez A., Hegel P., Mabe G., Brignole E.A., Density and conversion in
biodiesel production with supercritical methanol, Ind. Eng. Chem. Res.

49 (2010) 7666-7670

[22] Velez A., Soto G., Hegel P., Mabe G., Pereda S., Continuous production

of fatty acid ethyl esters from sunflower oil using supercritical ethanol

Fuel, 97 (2012) 703-709.

92



CAPITULO 4

Transesterificacion supercritica de aceites vegetales en un

reactor continuo

Revisiones recientes [1, 2] sobre los procesos supercriticos no-cataliticos de
obtencién de biodiesel muestran que la mayoria de los estudios experimentales
de transesterificacion han sido llevados a cabo en reactores batch, utilizando
celdas de volumen constante. Las experiencias llevadas a cabo en este tipo de
reactores tienen asociada una incertidumbre intrinseca en la medicién del tiempo
de reaccion, relacionada con la dificultad de determinar la duracion de las etapas
de calentamiento y enfriamiento de la mezcla reactiva. Algunos autores [3, 4] han
tratado de reducir esta incertidumbre utilizando celdas de volumen pequefio y
medios muy eficientes de transmisibn de calor. Sin embargo, en estos
experimentos no fue posible realizar una medicién directa de la presién en el

interior de la celda.

El uso de reactores continuos constituye una alternativa atractiva para obtener
una informacion cuantitativamente mas confiable del tiempo de reaccion,
ademas de permitir un control independiente de temperatura y presion durante

el proceso.

Para poder calcular el tiempo de residencia de la mezcla reactiva en un reactor
continuo, es necesario conocer la densidad de dicha mezcla, informaciéon no

disponible en general en la literatura. Para salvar este problema, trabajos previos
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de la literatura [5] han aproximado el calculo del tiempo de residencia utilizando
los valores de densidad del alcohol y del aceite puros, aplicando la hipotesis de
solucion ideal. Teniendo en cuenta que el tipo de mezclas que se procesa son
altamente no-ideales, y considerando ademas que a las condiciones de trabajo
la densidad resulta fuertemente dependiente de temperatura y presion, la

aplicacion de un enfoque de solucion ideal no parece adecuado.

En este trabajo de tesis se calcularon los tiempos de residencia en el reactor
continuo utilizando valores de densidad de la mezcla obtenidos a partir de la
ecuacion de estado cubica de Peng-Robinson. Para ello se determinaron
previamente los parametros de interaccion binaria de dicha ecuacion,
correlacionando datos isocéricos de trabajos previos [6, 7], aplicando la técnica

y equipamiento descriptos en el capitulo 2 (inciso 2.2.2).

Otro aspecto de fundamental importancia a la hora de analizar los resultados de
los ensayos de transesterificacion supercritica, es conocer las condiciones de
transicion de fases a lo largo del camino de reaccion. Resulta necesario
determinar los limites de la region homogénea, a fin de asegurar la operacion del

reactor bajo condiciones de homogeneidad.

En este capitulo se reportan resultados de ensayos experimentales enfocados al
estudio de la miscibilidad liquida parcial que exhibe el sistema binario aceite de
coco + metanol. Resulta relevante conocer la temperatura de transicion entre la
condiciones de equilibrio liquido-liquido-vapor y equilibrio liquido-vapor, para la
correcta operaciéon del tanque de premezclado de la alimentacién al reactor. Para

asegurar que la mezcla alimentada al reactor tubular continuo sea de
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composicion adecuada, deberia lograrse en el tanque de premezclado una fase

liquida homogénea.

Los estudios de transicion de fases permitieron analizar los resultados obtenidos
en los ensayos de transesterificacion continua de aceites con alcoholes
supercriticos, incluyendo la etandlisis de aceite de girasol alto oleico con etanol
absoluto y azeotropico y la metandlisis de aceite de coco. A continuacion se

reportan y discuten los resultados de estos estudios.

4.1 Densidad de las mezclas reactivas

Para los tres sistemas estudiados en el reactor continuo se disponia de datos de
densidad de la mezcla reactiva, obtenidos en trabajos previos del grupo de
investigacion [6, 7] mediante la técnica de las isocoras descripta en el capitulo 2.
En un ensayo tipico, se carga la celda con una densidad global especifica, y se
registra el incremento en la presién con la temperatura, obteniéndose graficos

como el de la Figura 4.1.

P/ bar

100 +

400 450 500 550 600 650 700

Figura 4.1: Presion vs. Temperatura para el sistema etanol-aceite de girasol alto
oleico a una densidad global de 0.44 g/cm?3. Relacién molar alcohol:aceite = 40:1
[7] (e,0) regidn de equilibrio liquido-liquido-vapor y equilibrio liquido-vapor; (m)
zona homogénea
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En la Figura 4.1 se pueden observar tres regiones: una seccion de equilibrio
liquido-liquido-vapor y equilibrio liquido-vapor que se aproxima a la curva de
presion de vapor del alcohol, la zona de equilibrio liquido-vapor por encima del
punto critico del alcohol, y la regién de una Unica fase. De la interseccion de las
rectas que unen los puntos experimentales de las dos ultimas regiones, se
obtienen las condiciones de transicion entre las regiones heterogénea y
homogénea. Para el ejemplo mostrado en la figura (correspondiente a una
densidad global de 0.44 g/cm?3), la transiciéon se da a una presion de 110 bar y

una temperatura de 588 K.

Las Figuras 4.2 a 4.4 resumen los datos volumétricos experimentales
correspondientes a los tres sistemas reactivos estudiados en este capitulo:
aceite de girasol alto oleico + etanol absoluto, aceite de girasol alto oleico +

etanol azeotropico y aceite de coco + metanol.

Las figuras muestran cémo varia la densidad de las mezclas con la presion, para
distintas isotermas. Las lineas punteadas en los graficos dividen la region
heterogénea (a la izquierda de la curva) de la regibn homogénea (a la derecha
de la curva). Las intersecciones de la linea punteada con cada una de las
isotermas, corresponden a los respectivos puntos de transicion de fases. De los
gréficos resulta evidente que, en la region homogénea, las isotermas muestran

un gran cambio en la presion frente a pequefios cambios en la densidad.
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Figura 4.2: Densidad global vs. presion para una mezcla de etanol absoluto +
aceite de girasol alto oleico. Relacién molar alcohol:aceite= 40:1; (¢): 553 K; (m):
563 K ; (A):573 K; (®): 583 K; (0):593 K; (0): 603 K; (A): 613 K; (0): 623 K. La
linea punteada separa la region homogénea (derecha) de la heterogénea
(izquierda). [6, 7]
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Figura 4.3: Densidad global vs. presion para una mezcla de etanol azeotropico
+ aceite de girasol alto oleico. Relacién molar alcohol:aceite= 40:1; (¢): 553 K;
(m): 563 K ; (A):573 K; (e): 583 K; (0):593 K; (0): 603 K; (A): 613 K; (0): 623 K.
La linea punteada separa la region homogénea (derecha) de la heterogénea
(izquierda). [6, 7]
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Figura 4.4: Densidad global vs. presion para una mezcla de metanol + aceite de
coco. Relacion molar alcohol:aceite= 40:1; (¢#): 553 K; (m): 563 K ; (A ):573 K; (®):
583 K; (0):593 K; (0): 603 K; (A): 613 K; (0): 623 K. La linea punteada separa la
region homogénea (derecha) de la heterogénea (izquierda). [6, 7]

Los resultados de los ensayos isocéricos fueron correlacionados con la ecuacion
de estado de Peng Robinson, con el fin de determinar los valores de los
parametros de interaccién binaria que mejor ajustaran los datos experimentales.
El objetivo de esta tarea fue la de contar con una herramienta predictiva de la
densidad de las mezclas alcohol + aceite en la region homogénea, para distintas

composiciones y condiciones de temperatura y presion.

A titulo de ejemplo, en la Figura 4.5 se muestra el buen grado de ajuste logrado

con el modelo.
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Figura 4.5: Modelado de datos PVT con la ecuacion de estado Peng-Robinson
Simbolos: datos experimentales de mezclas de aceite de girasol alto oleico con
etanol absoluto (A) y etanol azeotrépico (B) para una relacion molar etanol:aceite
de 40:1. (¢) 0.51 g/cm?3; (w) 0.44 g/cm?3; (a) 0.37 g/cm?3. Lineas llenas: predicciones
de la ecuacion de Peng-Robinson. Lineas punteadas: transicion de fases.

En el capitulo 3 de esta tesis se reportan los valores de los parametros de

interaccién binaria de la ecuacidon Peng-Robinson determinados en este

procedimiento.
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4.2 Calculo del tiempo de residencia en reactores supercriticos

Como ya se mencionara, en estudios previos de la literatura [5] sobre
transesterificacion supercritica, el tiempo de residencia t; de la mezcla en el
reactor fue obtenido asumiendo comportamiento de solucién ideal (volumen de
mezclado nulo) y usando las densidades de los compuestos puros para calcular

la propiedad de la mezcla:

t = v (4.1)
r Fa (pA/pSA)+ Fac (pAC/pSAC) .

donde V es el volumen del reactor, F es la velocidad de flujo volumétrico en
condiciones normales y (o/p°) representa el cociente de la densidad a las
condiciones de entrada y de operacion. Los subindices A y AC representan,

respectivamente, al alcohol y al aceite vegetal.

Esta aproximacion puede ser aceptable para mezclas liquidas cuasi-ideales e,
incluso, dar buenas estimaciones para soluciones liquidas no-ideales, dado que
generalmente el volumen de mezclado en los liquidos es despreciable. Sin
embargo, la suposicion de comportamiento de solucion ideal en mezclas
supercriticas puede dar lugar a errores importantes, teniendo en cuenta que la
densidad es altamente variable con la temperatura, presion y composicion de
mezcla. Esto podria conducir a grandes desviaciones en el calculo del tiempo de
residencia en el reactor y, en consecuencia, también en los parametros del
modelo cinético. En algunos casos también se ignora el cambio de la densidad
del aceite vegetal desde las condiciones de entrada hasta las condiciones

operativas [8].
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En este trabajo de tesis el tiempo de residencia fue calculado a través de la

siguiente ecuacion:

Vv

t =
M/p},

M= velocidad de flujo masico (4.2)

donde V es el volumen del reactor, M la velocidad de flujo masico y donde la

densidad g de la mezcla es calculada con la ecuacion de estado de Peng-

Robinson, ajustada a los datos volumétricos experimentales de las mezclas

reactivas.

4.3 Cinética de las reacciones de transesterificacion

Si bien la reaccién de transesterificacion es reversible, puede ser considerada
irreversible debido a que el gran exceso de alcohol desplaza el equilibrio hacia
la formacion de productos. La concentracion de alcohol se puede suponer
constante y proponer una cinética de primer orden en la que la velocidad de
reaccion resulta proporcional a la concentracion de aceite vegetal. Esta
suposicién ha sido utilizada por otros autores [1, 8] para modelar los datos

cinéticos de transesterificacion supercritica de aceites vegetales.
Segun este modelo cinético simple, la velocidad de reaccidn se expresa como:

velocidad = dg—t“ =—kC,, ~—KC . (4.3)

donde Cac representa la concentracion de aceite, que se considera equivalente
a la concentracion Cne de compuestos no-esterificados (triglicéridos, diglicéridos

y monoglicéridos) presentes en la mezcla reactiva.
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Integrando la ecuacién (4.3) se obtiene la relacion entre la concentracion inicial
de compuestos no-esterificados (Cne) y su concentracion Cne al tiempo de

reaccion t:

CnE

Gom =kt (4.4)
nE

In

La pendiente de la recta —In(Cne/Cne®) vs t representa la constante cinética k a

una dada temperatura.

El valor de la energia de activacion de la reaccion de transesterificacion puede
derivarse, luego, aplicando la ecuacion de Arrhenius a constantes cinéticas

obtenidas a distintas temperaturas:

Ink =Ink _ — E, (4.5)
RT

4.4 Transesterificacion supercritica de aceite de girasol alto oleico con

etanol absoluto

Se realizaron ensayos de transesterificacion supercritica utilizando aceite de
girasol alto oleico provisto por Ecoop S.A. (Lezama, Buenos Aires). La Tabla 4.1

muestra su composicion en acidos grasos, obtenida por cromatografia gaseosa.

Tabla 4.1: Composicidon en acidos grasos del aceite de girasol alto oleico

Acidos grasos Aceite de girasol (% p/p)

Acido palmitico 14.0
Acido estearico 1.0
Acido oleico 85.0
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En los ensayos de transesterificacion del aceite de girasol alto oleico se utilizd
etanol absoluto grado analitico (Fisher, 99.5%) y etanol azeotrépico (Soria, 96%

v/V) sin posterior purificacion.

La Tabla 4.2 muestra los resultados experimentales obtenidos en las reacciones
de transesterificacion de aceite de girasol con etanol absoluto, realizadas en el

reactor tubular continuo descripto en la seccion 2.1.1 del capitulo 2.

La tabla reporta la concentracion de ésteres (FAEES) en la fase oleosa del
producto de reaccion (determinada por cromatografia gaseosa), en funcion de la
velocidad de flujo masico y el tiempo de residencia en el reactor, para una

relacion molar alcohol:aceite igual a 40:1.

Tabla 4.2: Condiciones de operacion y contenido final de FAEEs en la
transesterificacion de aceite de girasol alto oleico con etanol absoluto. Relacion
molar etanol:aceite = 40:1

Experiencia T F P P tr FAEEs
N© (K) (g/min) | (bar) (g/ml) (min) (%)
1 3,75 195 0,54 38 72
2 73 7,30 180 0,53 19 45
3 5,06 195 0,54 28 56
4 16,20 175 0,52 8 20
5 6,26 190 0,49 20 62
6 10,60 195 0,49 12 42
7 293 3,90 200 0,5 33 81
8 2,85 195 0,495 45 88
9 4,43 160 0,468 28 91
10 2,57 190 0,49 50 90
11 °18 3,40 195 0,5 38 89
12 8,48 165 0,47 14 72
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Se obtuvo un contenido maximo de etil ésteres del 90% p/p a 28 minutos de
tiempo de residencia, operando a 618 K (la temperatura mas alta estudiada) y
160 bar. A temperaturas mas bajas (593 K), se requirieron 45 minutos de tiempo

de residencia para alcanzar similar conversion.

Durante las experiencias se fijo la presion de trabajo de manera de controlar los
diferentes flujos masicos, pero estableciendo siempre valores suficientemente
altos de esta variable como para asegurar la operacion del reactor en fase
homogénea. Los valores de presion reportados en la Tabla 4.2 resultan
superiores a los 125 bar que ser requieren para alcanzar la region de
homogeneidad en el sistema a las temperaturas de trabajo (ver Figura 4.2). En
trabajos previos [1, 5, 7-11] se ha demostrado que el efecto de la presion sobre

la conversion resulta despreciable a presiones mayores a 150 bar.

La Figura 4.6 grafica los resultados reportados en la Tabla 4.2 para la
transesterificacion supercritica de aceite de girasol alto oleico con etanol
absoluto, trabajando con una relacion molar alcohol:aceite de 40:1. El grafico
muestra claramente el efecto de la temperatura sobre el rendimiento de FAEES.
A 10 minutos de tiempo de reaccion, el contenido de FAEEs fue del 20% p/p
cuando se trabajé a 573K, mientras que superé el 50% p/p a 618K. Por otra
parte, a 618K se obtuvo un 90 % p/p de FAEEs en menos de 30 minutos,
mientras que fueron necesarios 50 minutos para lograr el mismo contenido a los

573K.
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Figura 4.6: Cinética de la transesterificacion del aceite de girasol con etanol
absoluto, para las condiciones de operacion reportadas en la Tabla 4.2: () 573
K, (¢) 593 K, (a) 618 K. Lineas sodlidas: modelo cinético, ecuacion (4.3).

La figura muestra una buena concordancia entre los datos experimentales y el
valor del contenido de FAEEs predicho por el modelo cinético, para las tres
temperaturas estudiadas. El modelo logra un buen ajuste de los datos
experimentales a 573 K y 593 K. Por otro lado se puede observar que, a la
temperatura de reaccion mas alta, el modelo cinético sobrepredice el contenido

de FAEEs a tiempos de residencia superiores a los 28 minutos.

Silva y col. [10] y Vieitez [11] estudiaron la transesterificacion de aceite de soja
con etanol supercritico, bajo similares condiciones de operacién. Trabajando a
200 bar y 623 K con una relacion molar etanol:aceite de 40:1, alcanzaron un
contenido de ésteres del 65 % p/p para un tiempo de residencia de 10 minutos.
El contenido de ésteres reportado por estos autores para un dado tiempo de
residencia, fue ligeramente mas alto que el obtenido en este trabajo. Sin
embargo, estos autores estimaron el tiempo de residencia suponiendo

comportamiento ideal de la mezcla reactiva, lo cual implica una diferencia de
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aproximadamente 5 minutos con respecto al tiempo de residencia estimado en
este trabajo. Si se tiene en cuenta esta correccion, los resultados obtenidos en
este trabajo de tesis estan de acuerdo con aquellos reportados por Silva y col.

[10].

Varios autores [11-13] han discutido sobre una posible degradacion parcial de
los ésteres insaturados a altas temperaturas (por encima de los 593 K), que
podria explicar las diferencias entre el contenido de FAEEs estimado y los datos
experimentales obtenidos. Sin embargo, en el analisis por cromatografia
gaseosa efectuado a los productos de reaccidbn no se detectaron otros
compuestos, ademas de FAEEs y derivados de triglicéridos (acidos grasos libres,
mono Y diglicéridos). Es importante mencionar que, aun a la temperatura mas
alta, el glicerol obtenido como subproducto era un producto claro, lo que indicaria

gue es de buena calidad.

A fin de establecer los errores absolutos en el calculo del tiempo de residencia a
diferentes temperaturas, se compararon las constantes cinéticas obtenidas bajo
la hipotesis de solucion ideal y aquellas calculadas con datos de densidad de la

mezcla reactiva.

La Figura 4.7 muestra el contenido de FAEEs en el producto de reaccion a 593K
y 618 K, en funcién del tiempo de residencia calculado rigurosamente (segun se
detall6 en la seccion 4.2) y el resultado que se obtendria asumiendo
comportamiento de solucién ideal de la mezcla reactiva. Como se observa, las
propiedades volumétricas tienen una influencia directa e importante sobre el
calculo del tiempo de residencia y por lo tanto en la evaluacion de la cinética de

reaccion.
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Figura 4.7: Rendimientos de FAEESs en la etandlisis de aceite de girasol alto
oleico a 593 K (lineas discontinuas) y a 618 K (lineas continuas) en funcion del
tiempo de residencia, para una RM = 40:1. Simbolos m y 0O tiempo de residencia
asumiendo comportamiento de solucion ideal; o y e tiempo de residencia
estimado en funcién de los datos experimentales PVT.

Los errores absolutos en la estimacion del tiempo de reaccion que surgen de
considerar comportamiento de solucion ideal de la mezcla reactiva a 593 K
varian entre 2 y 6 minutos para tiempos de residencia de 12 y 45 minutos,
respectivamente. Sin embargo, este error se incrementa con la temperatura y a
618 K, alcanza un valor cercano al 50% para un tiempo de residencia de 25

minutos.

Ademas, cuanto menores son las velocidades de flujo masico mas alta es la

diferencia en la estimacion del tiempo de residencia.

Aplicando la ecuacion (4.4) a los resultados reportados en la Tabla 4.2 para la
transesterificacion supercritica de aceite de girasol alto oleico con etanol
absoluto a 573 K, 593 Ky 618 K, se pueden obtener los respectivos valores de
las constantes cinéticas k: 0.031 min-1, 0.048 minty 0.087 min-! (ver Figura 4.8).
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Figura 4.8: Valores experimentales de - In(Cne/Cne®) en funcion del tiempo de
reaccion, para la transesterificacion de aceite de girasol con etanol absoluto a
(o) 573 K, (o) 593 K, (m) 618 K. Las rectas corresponden al mejor ajuste de los
datos experimentales.

Si el tiempo de residencia fuese evaluado asumiendo un comportamiento de
solucion ideal de la mezcla reactiva, se obtendrian valores de k mayores. Para
las temperaturas menores (573 K 'y 593 K) los errores relativos en los valores de
k son bajos (5%). Sin embargo, un incremento de la temperatura de reaccién a
618 K aumenta el error en el tiempo de residencia estimado y este error se

traslada al valor de k (18%).

La Figura 4.9 representa la grafica de Arrhenius, de la cual se deriva un valor de
la energia de activacion Ea = 67.6 kJ/mol de triglicérido y un factor
preexponencial k- = 44801 min. Si las constantes de velocidad de reaccién
fuesen evaluadas con el tiempo de residencia ideal, se obtendria un valor mas
alto de la energia de activacion (86 KJ/mol triglicérido), indicando un efecto mas
pronunciado de la temperatura sobre la cinética de la reaccion. Silva y col. [10]

reportan una energia de activacion de 78.7 KJ/Kmol triglicérido para la reaccion
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de transesterificacion de aceite de soja, estudiada con la misma relacion molar
etanol:aceite y suponiendo comportamiento de solucion ideal. En dicho trabajo
las densidades de los componentes puros fueron estimados con datos
experimentales PVT del trabajo de Lo y Stiel [14] para etanol y la correlacion de

Halvorsen et al. [15] para el aceite.

35 f e

In(k)=10.71-67642[J] / 8.314 [J/mol K] * {1/T[K1)) R%=0.997

-4
0.0016 0.00162 0.00164 0.00166 0.00168 00017 0.00172 000174 0.00176
1T, K1

Figura 4.9: Gréfico de Arrhenius para la transesterificacion supercritica de aceite
de girasol con etanol absoluto. Energia de activacion de la reaccion = 67.6 kJ/mol
de triglicérido.

4.5 Transesterificacion supercritica de aceite de girasol con etanol

azeotropico.

Segun Kusdiana y Saka [16], la presencia de agua no reduce la velocidad de
reaccion de la transesterificacién supercritica, como si sucede en los procesos
cataliticos convencionales. La presencia de agua puede hidrolizar el aceite y

formar &cidos grasos libres. Esta reaccién en paralelo no genera un problema en
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la transesterificacion supercritica no catalitica, debido a que la esterificacion de
los acidos grasos libres ocurre a una velocidad mayor que la transesterificacion
[11, 16]. Por lo tanto, todos los acidos grasos libres seran convertidos a sus

correspondientes alquil ésteres.

En este trabajo de tesis se evaluo el efecto del agua en la etandlisis supercritica

no catalitica, utilizando etanol azeotrdpico (96% p/p etanol y 4% p/p agua).

La Tabla 4.3 reporta los resultados experimentales obtenidos en la
transesterificacion de aceite de girasol alto oleico con etanol azeotrdpico,

trabajando a 593K con una relacién molar alcohol:aceite igual a 40:1.

Tabla 4.3: Condiciones de operacion y contenido final de FAEEs para la
transesterificacion de aceite de girasol alto oleico con etanol azeotrdpico.
Relacion molar etanol:aceite = 40:1

Experiencia T F P p tr FAEEs
N©° (K) (g/min) (bar) (g/ml) (min) (%)
1 11.6 190 0,490 11 71
2 8.0 195 0,494 16 81
3 >93 5.63 200 0,498 23 79
4 4.28 195 0,494 30 88
5 3.27 190 0.490 39 89

La Figura 4.10 compara los resultados obtenidos en la transesterificacion de
aceite de girasol alto oleico con etanol azeotrépico y con etanol absoluto a las
mismas condiciones de temperatura (593K) y relacibn molar alcohol:aceite
(40:1). Se puede observar que, para un mismo tiempo de residencia, el contenido
de FAEEs resulta mayor en los productos de reaccién provenientes de la
transesterificacion con etanol azeotrépico. La constante cinética derivada de

estos datos (k= 0.064 min) resulta, por ende, mayor que la obtenida para la
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transesterificacion con etanol absoluto. Esta observacion esta de acuerdo con
los resultados reportados por Vieitez y col. [11] para la transesterificacion de
aceite de soja con etanol supercritico, donde la presencia de agua (5 % p/p en

etanol) también aumenta la velocidad de reaccion.
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Figura 4.10: Resultados de la transesterificacion supercritica de aceite de girasol
alto oleico con: (0) etanol azeotropico (4% p/p de agua) y con (e) etanol absoluto.
Temperatura = 593 K; relacion molar etanol:aceite = 40:1

El contenido de ésteres de acidos grasos obtenido en este trabajo para un dado
tiempo de residencia, es mas alto que los obtenidos por Vieitez y col. [11] en la
transesterificacion de aceite de soja, para similares condiciones operativas de
temperatura, presion y relacion molar etanol:aceite. Como se mencionara
anteriormente en la seccién 4.4, varios autores [11-13] discuten sobre la posible
degradacion preferencial de los ésteres de acidos grasos polinsaturados a
temperaturas mayores a 573 K. Esto podria explicar la diferencia entre los

resultados obtenidos en este trabajo de tesis y aquellos obtenidos por Vieitez y
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col. [11], ya que el aceite de soja tiene una importante composicion de acido
linoleico (53% p/p), mientras que el aceite vegetal utilizado en esta tesis tiene
acido oleico (85% p/p) como principal componente insaturado, el cual seria

menos susceptible a la degradacion.

Es importante mencionar que, cuando el agua esta presente en la mezcla
reactiva, se detectan acidos grasos libres en los productos de reaccion (ver
cromatogramas de los productos de reaccion en la Figura 4.11), los que no

fueron detectados en las reacciones efectuadas con etanol absoluto.
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Figura 4.11: Analisis GC de los productos de la transesterificacion supercritica
de aceite de girasol alto oleico con etanol azeotropico (ensayos n°® 2, 3y 4) a
diferentes tiempos de reaccion: (A) 16 minutos (B) 23 minutos y (C) 30 minutos.
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La Figura 4.12, por su parte, muestra como disminuye el contenido de FFAs en
los productos de reaccion con respecto al contenido de FAEES, con el tiempo de

residencia en el reactor.

La etandlisis supercritica resulta, por lo tanto, tolerante a la presencia de agua
en el medio reactivo. Sin embargo, el tiempo de residencia podria ser una
variable critica. Trabajando en la transesterificacion de aceite de colza con
metanol supercritico en presencia de agua, Kusdiana y Saka [16] concluyeron
que los triglicéridos son parcialmente hidrolizados a &cidos grasos, luego
convertidos a metil ésteres y, después de un prolongado tiempo de residencia
en el reactor, los metil ésteres reaccionan con agua nuevamente para producir

acidos grasos.

0 ey 1 S I e 1 I
11.0 16.2 23.0 30.3
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Figura 4.12: Area cromatogréafica de FFAs, respecto del &rea correspondiente a
FAEESs, en funcion del tiempo de residencia en el reactor.
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En este trabajo de tesis, utilizando etanol azeotrdpico, fue posible obtener
rendimientos hacia ésteres similares a aquellos obtenidos con alcohol absoluto
(90% p/p de FAEEs en los productos de reaccion) para tiempos de residencia

mayores a los 20 minutos, obteniendo acidos grasos en menores cantidades.

4.6 Transesterificacion de aceite de coco

En el procesamiento convencional de aceite de coco a nivel industrial, los acidos
grasos libres (FFAs) son normalmente separados desde el aceite crudo por
refinado fisico, para luego obtener metil ésteres con el método alcalino. La
tecnologia con alcoholes supercriticos puede constituirse en una alternativa
interesante dentro de la industria oleoquimica para procesar en paralelo aceite
crudo de coco y asi maximizar beneficios. Los estudios que se detallan a
continuacion fueron parte de un proyecto de transferencia a una empresa de la

industria de cosméticos.

A diferencia de los estudios realizados con aceite de girasol alto oleico, no se
disponia inicialmente de informacidén sobre el comportamiento de fases de las
mezclas de metanol + aceite de coco, a fin de determinar condiciones de
alimentacion en el reactor. Por este motivo, estas propiedades debieron ser

medidas antes de llevar a cabo las reacciones de transesterificacion supercritica.

En los ensayos se utilizé aceite de coco provisto por Parafarm (Buenos Aires).
La Tabla 4.4 muestra su composicion en acidos grasos, medida por la técnica de

cromatografia gaseosa segun se indica en el Apéndice A al final de esta tesis.

En la transesterificacion se utilizé6 metanol grado analitico (Cicarelli, 99.8% p/p).
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Tabla 4.4: Composicidon en acidos grasos del aceite de coco

Acidos grasos Aceite de coco (% p/p)
Acido caprilico 6.4
Acido caprico 5.3
Acido laurico 52.1
Acido miristico 16.5
Acido palmitico 8.5
Acido estearico 8.5
Acido oleico 2.7

4.6.1 Transicion de fases del sistema metanol + aceite de coco

Resulta relevante conocer la temperatura de transicion entre la condiciones de
equilibrio liquido-liquido-vapor y equilibrio liquido-vapor, para la correcta
operacion del tanque de premezclado de la alimentacion al reactor continuo.
Para asegurar que la mezcla alimentada al reactor tubular sea la adecuada,
deberia lograrse en el tanque de premezclado una fase liquida homogénea. Por
este motivo se estudié experimentalmente la miscibilidad liquida parcial del
sistema metanol + aceite de coco, utilizando el equipo y procedimiento detallados

en el inciso 2.1.2 del capitulo 2.

Las fotografias de la Figura 4.13 muestran la evolucion tipica del comportamiento
de fases del sistema metanol + aceite de coco con la temperatura, para una
relacion molar alcohol:aceite de 40:1 y una densidad global en la celda
experimental de 0.65 g/mL. Este sistema exhibe miscibilidad liquida parcial a
temperaturas bajas y moderadas, con una transicion desde condiciones de
equilibrio liquido-liquido-vapor (LLV) observadas a 373K y 383K (Figuras 4.13.a

y b), a una condicion de equilibrio liquido-vapor (LV) a 393 K (Figuras 4.13.c).
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Figura 4.13: Comportamiento de fases de una mezcla de metanol + aceite de
coco con una relaciéon molar alcohol:aceite de 40:1, a una densidad masica
global igual a 0.65 g/mL.

Se repitieron estos mismos ensayos agregando al aceite de coco una cierta
cantidad de acido laurico. En la Tabla 4.5 se reportan las condiciones de presion
y temperatura necesarias para evitar la miscibilidad liquida parcial en mezclas
con diferentes relaciones molares metanol:aceite, y diferentes contenidos de
acido laurico en el aceite. Como se puede observar, la temperatura de transicion

disminuye con la adicién de acidos grasos (FFAs) al aceite.

Tabla 4.5. Efecto de la adicion de acidos grasos libres (FFAs) sobre las
transiciones de fases del sistema reactivo metanol + aceite de coco, a diferentes
relaciones molares metanol:aceite (25:1 y 40:1). Densidad global p = 0.65 g/mL.

Relacion molar FFAs T P Comportamiento
metanol:aceite de fases
(% p/p)  (K) (bar)
25:1 0 463 33.2 LLV >LV
25:1 10 458 30.1 LLV 2LV
25:1 20 406 9.1 LLV >LV
40:1 0 438 19.7 LLV 2LV
40:1 10 393 6.4 LLV >LV
40:1 20 373 3.5 LLV 2LV

Para el aceite de coco original, sin agregado de acido laurico, la temperatura de

transicion del equilibrio liquido-liquido-vapor (LLV) a equilibrio liquido-vapor (LV)
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ocurre a una temperatura de 463 K para una relacion molar metanol:aceite RM
=25:1y a 438 K para RM = 40:1. La causa del descenso de la temperatura de
transicion puede atribuirse, en este caso, a la mayor dilucion de la mezcla con

alcohol.

Por otra parte, el agregado de acido laurico al aceite también origina un descenso
de la temperatura de transicién. Para un aceite con una concentracion del 20%
p/p de FFAs, la miscibilidad liquida parcial desaparece a los 406 K para una RM
= 25:1 y lo hace a 373K para una RM = 40:1. El acido actia como cosolvente,

incrementando la solubilidad mutua.

En experimentos batch, si la mezcla reactiva exhibe un comportamiento de fases
liquido-vapor, la temperatura de transicidon a una sola fase dependera de la
densidad global en la celda (definida como el cociente entre la masa total de
reactivos cargada al equipo y el volumen del mismo). Cuanto mas alta es la
densidad de operacion, mas baja sera la temperatura de transicion a una fase

homogénea.

Las condiciones de operacidén necesarias para una reaccion homogénea también
dependen de la relacion molar alcohol:aceite. Para un valor dado de densidad
global, la temperatura a la que se alcanza homogeneidad de la mezcla reactiva
es siempre mas alta para la relacidbn molar mas baja; es decir, para un sistema

menos diluido.

La Tabla 4.6 reporta los valores de temperatura y presion a los que se observo
una condicién de total homogeneidad de las mezclas de metanol + aceite de
coco (sin agregado de FFAs), para dos relaciones molares alcohol:aceite (25:1

y 40:1) y distintas densidades globales en la celda experimental.
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Los fenomenos de comportamiento de fases observados en este trabajo de tesis
estan de acuerdo con resultados reportados previamente para otros aceites
vegetales [7, 17]. Sin embargo, la frontera de fases de la region liquido-liquido-
vapor a liquido-vapor para la mezcla aceite de coco + metanol ocurre a menores
temperaturas, en comparacion, por ejemplo, con el aceite de soja [17] y el aceite

de girasol [7].

Tabla 4.6: Transiciones de fase de liquido+vapor a una sola fase, para el sistema
metanol + aceite de coco, a dos relaciones molares metanol:aceite (25:1 y 40:1)
y distintas densidades globales

Relacién molar

metanol:aceite  Densidad global p T P
(@/mL) K (ban

25:1 0.37 593 139

25:1 0.44 582 137
25:1 0.51 565 130

25:1 0.65 516 86
40:1 0.37 571 116
40:1 0.44 556 128

40:1 0.51 517 -

40:1 0.65 490 55

Asimismo, la adicién de un 20 % p/p de acidos grasos libres al aceite permite
una reduccion significativa de esta temperatura de transicion. Menores
concentraciones de FFAs (<10 % p/p) tienen un efecto escaso 6 casi
despreciable sobre las temperaturas de transicion para evitar miscibilidad parcial

en la fase liquida.

La Figura 4.14 muestra los valores de temperatura y presion a los que se observo

la transicion desde condiciones de equilibrio liquido-vapor a una sola fase
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supercritica, en los experimentos batch antes descriptos. La figura también
muestra las trayectorias isocoéricas presion-temperatura determinadas
experimentalmente en trabajos previos del grupo de investigacion [6, 7], para dos
densidades de masa global estudiadas (40:1 y 25:1). Estos resultados permiten
asegurar un comportamiento monofasico de la mezcla reactiva para ambas
relaciones molares, a una presion de operacion del reactor continuo de 170 bar,

independientemente de la temperatura.
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Figura 4.14: Comportamiento presion vs temperatura de las mezclas metanol +
aceite de coco, para una relaciobn molar metanol:aceite 40:1 y 25:1. Datos
experimentales: lineas isocéricas a 0.37 g/cm? (o), 0.44 g/cm? (m), 0.51 g/cm? (o)
y 0.65 g/cm? (e).

Cabe aclarar que, para las mezclas a las que se agregdé acido laurico, se asumio
gue las densidades de operacion eran comparables a las del aceite de coco puro.
Como el sistema mostré una mayor miscibilidad en presencia de acido, se espera
que las condiciones fijadas para el aceite sin acidificar, seran también validas

para el aceite acidificado.
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4.6.2 Resultados obtenidos en la metandlisis de aceite de coco

La Tabla 4.7 muestra los resultados obtenidos en los ensayos experimentales de
metanalisis de aceite de coco, expresados en términos de la fraccidbn masica de
metil-ésteres en la fase oleosa de los productos de reaccion (FAMEs % p/p),

medida por cromatografia gaseosa.

Como resultado general, se observa que el contenido de FAMESs vario entre un
28% p/p y un 98 % p/p, segun los valores de la temperatura de reaccion (T), la
cantidad de acidos grasos agregada al aceite de coco (FFAS) y el tiempo de

reaccion (tr).

Tabla 4.7: Metandlisis supercritica de aceite de coco. FAMESs% p/p obtenido en
los productos para diferentes condiciones de operacion del reactor continuo.

T (K) RM FFAs (% p/p)  tr (min) FAMEs % p/p
11 28
40 0 21 53
30 61
12 42
553 40 10 21 59
32 84
9 53
40 20 21 87
32 96
10 80
40 0 20 91
30 97
10 97
40 10 21 97
30 98
10 70
593 25 0 20 86
30 91
12 86
25 10 5 86
10 90
25 20 16 94
35 96
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A 593 K y para tiempos de reaccion mayores de 20 minutos, los resultados
indican valores similares del rendimiento en FAMES, cercanos al maximo. Se
observa un efecto positivo de la adicion de acidos grasos libres al aceite: se
reduce el tiempo de residencia necesario para producir una cierta cantidad de
FAMES (o se incrementa el porcentaje de FAMES en los productos, para un dado
tiempo de reaccion). Asimismo, disminuye la temperatura necesaria para lograr

un dado rendimiento.

Para una relacibn molar metanol:aceite de 40:1, la Figura 4.15 muestra los
efectos del incremento de la temperatura y del contenido de FFAs a los 10y 30

minutos de tiempo de reaccion.

53% jr——— 97 % ZO%Z\FFA 96 % B a— 98 %
42 % 97 % 84 % 98 %

28% —————— 80% | 0% FFA - 61%

+52 +36

3K |—————{503x | sk | {93k |

+11 %
+0%
+12 %
+0%

+25%
+17 %

+35%
+1%

+55% A

+14 %

+14%
+17 %
+23 %
+1%

97 %

Figura 4.15: Efectos del cambio de temperatura y de adicion de FFAs al aceite
de coco, sobre la produccion de FAMEs. Tiempo de reaccion: a) 10 minutos b)
30 minutos. Relacion molar metanol:aceite = 40:1

Puede observarse que la adicion de 10% de FFAs produce un incremento en la
concentracion de FAMEs en los productos de reacciéon de +14% y +17% a 553

Ky 593 K, respectivamente, para un tiempo de reaccion de 10 minutos. Este
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efecto positivo es alin mas notable a 553 K y 30 minutos de tiempo de reaccion,
ya que una adicién de 20% de FFAs en el aceite aumenta en +35% el contenido

de FAMEs en los productos de reaccion, alcanzando mas del 96 %.

Estos resultados también pueden ser analizados desde la Figura 4.16, donde se
muestran los efectos de la temperatura y del agregado de FFASs sobre la cinética
de la reaccion de transesterificacion. El efecto de la acidez del aceite sobre la
produccion de FAMEs a 553 K se ve claramente en la Figura 4.16-A. En
comparacion con la metandlisis llevada a cabo sobre aceite de coco puro, se
observa un incremento de +34% en el rendimiento de reaccion a los 20 minutos.
El efecto es también positivo a 593 K, temperatura a la que se registra una
aceleracion de la velocidad de reaccion. En este caso se logra obtener un 97%
de FAMESs en los productos de reaccién a los 10 minutos, mientras que para el

aceite no acidificado se requieren 30 minutos. (Figura 4.16-B).
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Figura 4.16: Efecto de la adicion de FFAs al aceite vegetal, sobre la cinética de
metanalisis supercritica de aceite de coco, para una relacién molar alcohol:aceite
de 40:1. (A) Temperatura de reaccion = 553 K, (B) Temperatura de reaccion =
593 K. Simbolos: datos experimentales para (m) 0% FFAs, (*) 10% FFAs y (A)
20% FFAs. Lineas: Modelo cinético de primer orden para una mejor visualizacion
de los resultados.
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Minami y Saka [5] observaron que la velocidad de hidrdlisis de triglicéridos se
incrementa con la produccion de FFAs, por lo que dedujeron que éstos actian
como catalizadores acidos para la reaccion. Estos autores también argumentan
que la disociacion del acido graso en metanol supercritico tendria un efecto
catalitico sobre la formacion de FAMEs a través de la metil esterificacion. Wang
y col. [18], por su parte, investigaron el efecto de agregar pequefias cantidades
de &cidos organicos e inorganicos durante la metandlisis supercritica de aceite
de soja. Los autores también concluyeron que la adicion de un &cido organico
actla como catalizador en la reaccion de transesterificacion, siendo este efecto

MAas notorio a temperaturas y presiones mas bajas.

Tan y col. [19] investigaron la transesterificacion supercritica de aceite de palma
con metanol. Los experimentos fueron llevados a cabo en un reactor batch, a
una temperatura de 633 K, para una relacion molar metanol:aceite de 30:1 y un
tiempo de reaccion de 20 minutos. Para estudiar el efecto de los FFAs sobre el
rendimiento en biodiesel, los autores variaron el contenido de acido palmitico en
la mezcla reactiva entre 0% y 30 % p/p. Los resultados mostraron que el
rendimiento en biodiesel se incrementdé en las mezclas con mayor acidez,
adjudicando este hecho a la formacion de agua como subproducto de la
esterificacion del acido palmitico, que promueve la hidrolisis de los triglicéridos y

en consecuencia, incrementa el rendimiento de la reaccion.

En los ensayos llevados a cabo en este trabajo de tesis se comprob6 que el
contenido de FAMEs se incrementa desde 53% p/p hasta un 87% p/p con la
presencia de un 20% de FFAs en el aceite de coco, cuando la metandlisis se
lleva a cabo a 553 K en 20 minutos de tiempo de residencia (ver Figuras 4.15y

4.16). Esto también remarca el efecto catalitico reportado previamente [18, 19].
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Para evaluar si es posible reducir la cantidad de metanol en la mezcla reactiva,
se decidio llevar a cabo una serie de reacciones a 593 K, utilizando una relacion
molar metanol:aceite igual a 25:1 y agregando FFAs al aceite de coco. La Figura

4.17 muestra los resultados experimentales obtenidos en este estudio.

FAME, wt. %

T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

Time, min.

Figura 4.17: Metandlisis supercritica de aceite de coco a 593 K, para una
relacion molar metanol:aceite igual a 25:1. Simbolos: datos experimentales para
aceite de coco con (s) 0% FFAs y (m) 20% FFAs. Lineas: modelo de
aproximacion cinético de primer orden para una mejor visualizacién de los
resultados.

En esta figura se puede observar que, trabajando con menor concentracion de
metanol, el agregado de un 20% de FFAs al aceite vegetal permite alcanzar mas
de un 95% de FAMEs en los productos de reaccion, a los 30 minutos de tiempo
de reaccion. La produccion de FAMEs se incrementd desde un 70 % p/p, hasta
un 90 % p/p en aproximadamente 10 minutos. Por lo tanto, es posible reducir la
cantidad de alcohol en el proceso, mediante la adicion de FFAs al aceite vegetal
0 bien directamente trabajando con aceites de baja calidad y alto contenido de

FFAs.
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El efecto del incremento de la temperatura fue evaluado para una relacion molar
metanol:aceite igual a 40:1. Esta variable fue el factor de mayor relevancia sobre
la produccion de FAMEs. En la Figura 4.16 se muestran los efectos del
incremento de la temperatura a los 10 minutos de tiempo de reaccion, para
diferentes contenidos de FFAs. Se puede ver que, sin la adicion de FFAs, un
incremento de 40K en la temperatura produjo un importante incremento del
contenido de FAMEs en los productos de reaccion (80% - 28% = 52%). La
presencia de 10 % de FFAs produjo un efecto de la temperatura ligeramente mas
alto (55 %). Por otro lado se observé un efecto menor de la temperatura (de
alrededor del 44%) al agregar un 20% p/p de FFAs al aceite vegetal, debido a
que los valores de FAMEs en los productos estan cercanos al maximo
rendimiento. Siguiendo un analisis similar para otros tiempos de reaccion (20 y
30 minutos), se verifico también que hay una reduccién en el valor absoluto del

efecto del incremento de temperatura (ver Tabla 4.7).

Estos resultados sobre el efecto de la temperatura en la produccion de FAMEs
estan de acuerdo con trabajos previos de la literatura [8, 9]. La temperatura es el
pardmetro mas critico en la transesterificacion. Durante la transesterificacion de
aceite de coco, trabajando con una relacion molar metanol: aceite de 42:1,
Bunyakiat y col. [9] encontraron que a los 7 minutos de tiempo de reaccion la
concentracion de FAMEs se incrementd desde 50% hasta 95% cuando la

temperatura aumenté de 543 K a 623 K.

El efecto de la temperatura y el tiempo de reaccion detallado anteriormente
pueden analizarse en términos de la cinética de la alcohdlisis del aceite de coco,

aplicando un modelo cinético de primer orden segun se detall6 en el inciso 4.3.
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Aqui cabe aclarar que este analisis es soOlo aplicable a los ensayos efectuados

sin la adicion de FFAs al aceite, ya que no se consideran reacciones multiples.

La constante de velocidad de reaccién k se obtuvo del ajuste de los datos
experimentales obtenidos en los ensayos de metandlisis del aceite de coco, por
minimizacion de los errores entre el contenido de FAMEs calculado con la
cinética de primer orden y el experimental. La Figura 4.18 muestra los resultados
obtenidos para las temperaturas de reaccion de 553 Ky 593 K, de los que se
derivan valores de la constante cinética iguales a 0.032 min? y 0.127 min-,
respectivamente. Aplicando la ecuacion de Arrhenius, se obtiene una energia de

activacion de Ea= 93.95 kJ/mol de triglicérido.

50 ¢
45 |
40
35 |
30 F
25 F
20 |
15 |
10 -
05 |
0.0 F

0 5 10 15 20 25 30 35 40

Ln(CnE/CnE®)

Time, min.

Figura 4.18: Constantes cinéticas de primer orden obtenidas para la
transesterificacion de aceite de coco con metanol supercritico. Relacién molar
alcohol:aceite igual a 40:1. Simbolos: valores experimentales a 553 K (m) y 593

K ().

La energia de activacion es similar a los valores obtenidos por otros autores. Por
ejemplo, Song et al. [4] obtuvieron un valor de energia de activacion de 105
KJ/mol en la transesterificacion de aceite de palma refinada con metanol

supercritico, usando relaciones molares 45:1 y 60:1 de alcohol a aceite y 5
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minutos de tiempo de reaccion. Wang y Yang [20] hallaron un valor de energia
de activacion de 92 KJ/mol para la transesterificacion de aceite de soja con
metanol a temperaturas entre 473 Ky 533 K. Varma y Madras [21] en la sintesis
supercritica de metil ésteres obtuvieron valores de energia de activacion de 35

KJ/mol para aceite de ricino y de 47 KJ/mol para aceite de lino.

Varma y Madras [21] compararon las constantes de velocidad de
transesterificacion con metanol supercritico para diferentes aceites (coco,
semilla de palma, palma, mani, soja, girasol y lino) a 573 Ky 190-200 bar, con
una relaciéon molar de alcohol/aceite de 40 a 43:1. Los autores observaron que
cuanto mas bajo es el grado de insaturacion del aceite, mayor es la constante de
velocidad de reaccion. Si comparamos la constante de velocidad obtenida en la
etandlisis de aceite de girasol alto oleico a 593 K (k=0.048 mint) vemos que es
menor a la hallada en la metandlisis de aceite de coco a la misma temperatura
(k=0.127 min!). Estas observaciones estan de acuerdo con los resultados

obtenidos.

Los estudios realizados con aceite de coco acidificado resultan también de
utilidad para el analisis de la produccién de biodiesel a partir de aceites sin refinar

o de materias primas de baja calidad, como el aceite usado.

4.7 Conclusiones

Se utiliz6 la ecuacién de estado de Peng-Robinson para ajustar datos de
densidad de mezclas alcohol + aceite, medidos previamente en el grupo de

investigacién utilizando la técnica isocorica [6,7]. El objetivo fue disponer de una
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herramienta predictiva que permita calcular la densidad de las mezclas reactivas

para distintas condiciones operativas del reactor de transesterificacion.

De esta forma fue posible realizar un célculo mas realista de los tiempos de
residencia en el reactor, liberando la habitual hipotesis de comportamiento ideal
de las mezclas reactivas. Los calculos permitieron observar desviaciones
significativas en los valores del tiempo de residencia calculados bajo esta ultima
hipotesis.

Se utilizé un modelo cinético de primer orden para representar la cinética del
proceso de transesterificacion, obteniéndose una buena concordancia entre los
datos experimentales y los calculados. La variacién de la constante cinética con
la temperatura permitid calcular una energia de activacién de 67.6 KJ/ mol
triglicérido para la transesterificacion de aceite de girasol con etanol absoluto, la
cual es un 27% mas baja que la calculada asumiendo comportamiento

volumétrico de solucién ideal.

Se llevaron a cabo reacciones de etandlisis supercritica continua de aceite de
girasol alto oleico con etanol absoluto. Los resultados se obtuvieron para una
relacion molar de etanol a aceite de 40:1, trabajando a tres temperaturas

diferentes: 573 K, 593 Ky 618 K.

Se estudio el efecto del agua en el proceso de etandlisis, utilizando etanol
azeotrépico en la transesterificacion. Los resultados fueron similares a los
obtenidos en el proceso anhidro. Sin embargo, la velocidad de reaccion resultd
mas alta en la transesterificacion con etanol azeotropico. Probablemente esto se

debe a que la hidrélisis de los triglicéridos ocurre muy rapido a altas temperaturas
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y los acidos grasos producidos son facilmente esterificados en presencia de

etanol.

También se estudié la metandlisis supercritica de aceite de coco de distintos
grados de acidez (lograda con el agregado de distintas concentraciones de acido
laurico). Dada la falta de informacion en la literatura, en este caso debieron
llevarse a cabo previamente estudios de comportamiento de fases que

permitieran identificar las condiciones de homogeneidad de las mezclas.

Se determind la temperatura minima necesaria para evitar la miscibilidad liquida
parcial, que esta principalmente influenciada por la relacion molar alcohol:aceite
y la concentracién de acidos grasos en el aceite vegetal. La temperatura de
transicion del sistema reactivo desde la condicion de equilibrio liquido-liquido-
vapor a liquido-vapor, varié entre 393 K (para una relacion molar metanol:aceite
igual a 40:1) y 463 K (para una relacion molar 25:1). La adicion de un 20% p/p
de &cido laurico al aceite de coco redujo la temperatura de transicion a menos
de 408 K, trabajando con la relacion molar mas baja. Estos datos resultan
relevantes para establecer condiciones operativas adecuadas en los tanques de
premezclado y recipientes intermedios de las plantas de produccion de biodiesel

con alcoholes supercriticos.

Se estudié el efecto de la temperatura y de la acidez sobre la alcohdlisis
supercritica. El efecto de la temperatura se evalué a 553 K y 593 K, para
diferentes contenidos iniciales de acidos grasos en el aceite vegetal (0%, 10% y
20% p/p). Trabajando con aceite de coco puro, se alcanz6 conversion completa
de lipidos a metil ésteres a 593 K y 30 minutos de tiempo de reaccion. El

agregado de 10 % p/p de FFAs al aceite vegetal resulté en una reduccion del
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tiempo de residencia a 10 minutos, operando el reactor a la misma temperatura.
También se encontré que la adicion de 20 % p/p de FFAs al aceite de coco,
permite obtener un 96% p/p de FAMEs a 553 K en 30 minutos de reaccion. Para
reducir la cantidad de alcohol utilizada en el proceso a una relacion molar 25:1,
es necesario emplear un 20% de acidos grasos para obtener un 95 % P/P de
FAMEs a 593 K en 25 minutos de reaccion. De acuerdo con los resultados
obtenidos, se puede concluir que la velocidad de reaccidon es mayor en presencia
de acidos grasos. En términos generales, la adicion de acidos grasos permite
reducir el tiempo de residencia, la temperatura y la cantidad de alcohol necesaria

para obtener altas conversiones en la produccion de FAMESs.

Estos resultados demuestran la factibilidad de procesar aceites acidos o

residuales en los procesos de transesterificacion supercritica.
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CAPITULO 5

Etandlisis e Hidroélisis de Borras de Aceites Vegetales

Como ya se discutiera, el costo de la materia prima es uno de los factores que
mas afecta la economia del proceso de produccion de biodiesel a partir de
aceites vegetales. Por otra parte, el extraordinario incremento de la produccion
mundial de estos aceites ha impactado no sélo en el mercado de los aceites sino
también en el de los subproductos obtenidos durante el proceso de refinado.
Aunque los residuos derivados de los procesos de desgomado y desodorizado
de aceites contienen productos de alto valor agregado (fosfolipidos vy
fitoesteroles, respectivamente) su costo esta disminuyendo, constituyéndose a
veces en residuos y generando problemas de manejo y disposicion final de los

mismos.

El aceite de soja en particular tiene un alto contenido de fosfolipidos, por lo que
genera un importante volumen de borras o gomas durante el proceso de
desgomado. Hoy en dia una pequefia fraccion de estas gomas es utilizada para
recuperar productos de alto valor agregado, tal como lecitina, mientras que en
su mayoria se las utiliza como ingrediente de alimentos para animales. Sin
embargo, comparada con las borras de otros aceites vegetales, las borras de
soja son de baja calidad, debido a su alto contenido de agua y en consecuencia
bajo valor nutritivo. Por otra parte, el proceso de recuperacion de aceite y/o
fosfolipidos de estas borras es complejo, requiriéndose grandes volumenes de
solvente para salvar los problemas de escasa fluidez, alta adherencia y

viscosidad de las mismas.
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Por este motivo resulta de interés estudiar el aprovechamiento de las borras
obtenidas durante el proceso de desgomado de aceites, como materia prima de
bajo costo para la produccibn de biodiesel. Las borras contienen
aproximadamente un 45% en peso de agua, 25% de aceite y 30% de
fosfolipidos. La presencia de un alto contenido de agua torna inviable la ruta
alcalina tradicional de produccion de biodiesel. Por el contrario, el proceso de
transesterificacion supercritica resulta una opcion interesante para esta fuente

no-tradicional de bajo costo.

En este capitulo se reportan los resultados obtenidos en ensayos de

transesterificacion e hidrélisis de borras de aceites de girasol y soja.

5.1 Etandlisis supercritica de borras de aceite de girasol

Se utilizaron borras provenientes del proceso de desgomado de aceite de girasol,

provistas por la Compairiia Oleaginosa Moreno (Bahia Blanca, Argentina).

La Tabla 5.1 muestra los resultados obtenidos en la caracterizacion de las
gomas, siguiendo el procedimiento detallado en el apéndice A inciso 1 al final de
esta tesis. Se reportan humedad inicial, material insoluble en hexano y acetona
y perfil de lipidos (acidos grasos y fosfolipidos). PC, PE, PA y PI representan,
respectivamente, fosfatidil colina, fosfatidil etanolamina, acido fosfatidico y

fosfatidil inositol.

En las reacciones de transesterificacién se usé etanol absoluto (Fisher, 99.5%)
como reactivo. El equipo utilizado en estos ensayos fue el reactor batch descripto

en el inciso 2.2.1 del capitulo 2.
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Tabla 5.1: Composicion de las borras de aceite de girasol

Humedad Material insoluble Material insoluble Triglicéridos
(kg/kg) en hexano (g/kg) en acetona (g/kg) (g/kg)
510 + 40 4+1 296 + 62 190 £ 12

) Fosfolipidos ) Acidos grasos
(Area cromatografica %) (Area cromatografica %)
PC PE PA PI C16:0-Cl16:1 C18:0-C18:1-C18:2
58 21 4 17 15 85

Para realizar el estudio experimental de etandlisis de borras de girasol (SOGS)
se optd por un disefio factorial completo a dos niveles, con dos réplicas, para
estimar el error experimental. Este tipo de disefio requiere de relativamente
pocos experimentos elementales por cada factor y, aunque no permite explorar
una amplia region del espacio de factores, puede indicar tendencias y definir una

direccion hacia futuros estudios [1].

A fin de analizarlos efectos de las distintas variables o factores sobre el proceso
de alcohdlisis de borras, se tuvieron en cuenta los numerosos antecedentes
existentes en la literatura sobre alcohdlisis supercritica de aceites vegetales,
seleccionandose las variables que ejercen mayor influencia sobre el rendimiento
de la reaccion [2,3]. Los factores estudiados fueron tres: temperatura, tiempo de
reaccion y concentracién inicial de alcohol. Cabe aclarar que en los resultados
reportados, el tiempo de reaccion se contd arbitrariamente a partir del momento

en que el reactor alcanzo la temperatura de trabajo.

Se analizaron dos variables de respuesta: i) contenido de lipidos en los productos
de reaccion, expresado como porcentaje en peso del material soluble en hexano
(variable designada como Y1) y ii) rendimiento en etil-ésteres de acidos grasos
(FAEE), definido como la fraccion masica de ésteres en los productos de
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reaccion no volatiles, respecto de la masa de lipidos neutros y polares

alimentados al reactor (variable designada como Y2).

Se utilizaron dos disefios estadisticos de experimentos. En el primero, se evalud
el efecto de la temperatura (T), tiempo de reaccion (t) y exceso de etanol, sobre
la etandlisis de las gomas (SOGs) originales. Las condiciones de operacion
fueron seleccionadas de acuerdo a trabajos previos sobre transesterificacion de
aceites vegetales con alcoholes supercriticos [2,3]. La temperatura se fij6 en
280°C y 320°C, el tiempo de reaccion en 20 y 50 minutos y la concentracion de

etanol en 50% y 80% p/p.

El segundo analisis estadistico fue llevado a cabo a condiciones moderadas
(280°C) y baja concentracion de etanol (50% p/p), aplicando un pretratamiento
de secado de las SOGs a 70°C a fin de reducir su contenido de agua desde

aproximadamente 50% en peso hasta 35% y 2.4 %.

5.1.1. Resultados de la etandlisis de SOGs

A fin de trabajar bajo condiciones de homogeneidad de fases, y tomando como
referencia el trabajo de Velez y col.[4, 5], se seleccion6 una densidad global de

p =0.4 g/lcm?3.

Finalizada la reaccion, el exceso de alcohol, agua y compuestos volatiles fueron
evaporados a 343 K bajo corriente de nitrdgeno, determinandose

gravimétricamente la masa total de productos no-volatiles.

Para evaluar la posible presencia de triglicéridos y fosfolipidos en el producto
final de la reaccién, se procedié a analizar cualitativamente el producto no-volatil

total obtenido en algunas corridas. Para ello se utilizé GC-MS y HPLC.
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Como resultado se obtuvo que tanto los triglicéridos como los fosfolipidos
inicialmente presentes en la materia prima no se hallaban en el producto de

reaccion.

El analisis por GC-MS dio como resultado que los principales componentes eran
etil ésteres y acidos grasos, detectandose monoglicéridos y diglicéridos en
menores cantidades. A titulo de ejemplo, la Tabla 5.2 muestra los resultados

obtenidos por GC-MS para una de las corridas experimentales

Tabla 5.2: Analisis GC-MS de la fraccion no-volatil de los productos de la
alcohdlisis supercritica de borras de aceite de girasol

Componentes tr (Min) Area relativa%
Etil palmitato 17.87 12.30
Acido hexadecanoico 18.43 2.39
Etil linoleato 19.77 11.32
Etil oleato 19.83 55.25
Etil estearato 20.08 6.29
Acido Octadecanoico 20.55 1.68
Bis(2-etilhexil) adipato 22.00 1.53
Monopalmitin 23.60 5.19
Monolein 24.92 1.22
B-Sitosterol 29.13 2.84

En la Figura 5.1, por su parte, se comparan cromatogramas HPLC de la fraccion
insoluble en acetona de las borras, con el perfil caracteristico de fosfolipidos
(Figura 5.1.a) y un cromatograma de la fraccion soluble en hexano de los
productos de reaccion no-volatiles (Figura 5.1.b). Como puede observarse, no
se detecta presencia de fosfolipidos y/o derivados luego de la etandlisis

supercritica.
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Figura 5.1: Cromatogramas HPLC: a) de la fraccion insoluble en acetona de las
SOGs (PE: Fosfatidil colina, PA: Acido Fosfatidico, PI: Fosfatidil inositol, PC:
Fosfatidil colina); b) de la fraccion soluble en hexano de los productos no volatiles
de la etandlisis supercritica de SOGs.

En todas las corridas se dividio el producto total de la reaccién en dos fracciones:
solubles en hexano y sustrato insoluble. Para ello, una muestra de productos no-
volatiles de aproximadamente 130 mg (pesada en balanza analitica) se cargo en
tubos de vidrio con tapas a rosca de teflén y se traté con 25 ml de n-hexano. Los
tubos fueron centrifugados a 5000 RCF durante 30 min, y 8 ml de la capa superior
de solvente conteniendo una parte de los productos oleosos (identificados como
LP), fueron transferidos a un vial de 10 ml y almacenados a -18°C para su

posterior andlisis.

Después de evaporar el solvente de esta muestra a 60°C bajo corriente de
nitrdgeno, se peso la fraccion LP en una balanza Sartorious CP 224S (precision

de £0.1 mg) y se procedi6 a analizar su composicion por cromatografia gaseosa.

La Tabla 5.3 reporta los resultados de los ensayos efectuados de acuerdo al
disefio de experimentos. En todas las corridas experimentales se observa un

incremento en la cantidad de material insoluble en hexano, que pasa de un 0.4%
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en la materia prima original a alrededor de un 20% a 25% después de la

etandlisis.

El rendimiento maximo en etil ésteres (expresado en términos de la variable Y2)
fue del 55% en peso. Es importante remarcar que el rendimiento tedrico maximo
de FAEE seria de un 87% en peso, teniendo en cuenta la fraccion total de lipidos

en la materia prima, incluyendo triglicéridos y fosfolipidos.

Tabla 5.3: Resultados de los ensayos experimentales de alcohdlisis directa de
SOGs (promedio de dos réplicas).

Ensayo Ti(°C) (aa;/g) t (min) (ﬁg::’rigl);) Yi% Y% FFA%
1 280 50 20 1.3 724 228 49
2 320 50 20 1.3 758 422 37
3 280 80 20 0.3 802 32.6 24
4 320 80 20 0.3 825 509 16
5 280 50 50 1.3 80.8 374 40
6 320 50 50 1.3 779 419 39
7 280 80 50 0.3 756 434 21
8 320 80 50 0.3 792 553 13

Y1 = productos de reaccion solubles en hexano;Y2 = rendimiento de FAEE; FFA
= contenido relativo de acidos grasos libres a etil ésteres de &cidos grasos
(Arearra/(Arearra +Arearaee))

En la Tabla 5.4 se muestran los efectos de la temperatura, concentracion de
etanol y tiempo de reaccidn, asi como la interaccion cuadratica entre éstas, sobre
las variables de respuesta: material soluble en hexano (Y1%) y rendimiento en
FAEE (Y2%). También se indican las desviaciones estandar calculadas desde el

disefio estadistico para las dos réplicas [1].
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Tabla 5.4: Efectos principales estimados para las variables de respuesta Y1
(productos de reaccion solubles en hexano) e Y2 (rendimiento de FAEE)

Productos solubles en Rendimiento de FAEE,
hexano (Y1%) (Y2%)
Promedio 77.12 £0.97 40.5 £ 0.80
Efectos principales:
Temperatura (T) 2.48 £1.95 13.77 £1.60
% etanol (E) 5.24 +1.95 10.76 £ 1.60
Tiempo de reaccion -1.52+£1.95 8.20+1.60
(t)
Interaccion de dos
factores
TE 1.98 +1.95 2.2 £1.60
Tt -1.35+£1.95 -4.06 £ 1.60
E-t -4.24 +1.95 1.75+1.60

El valor promedio de los productos de reaccion solubles en hexano (Y1=77.12 %
p/p) obtenido para el total de ensayos, es un resultado representativo de los
limites experimentales determinados para esta variable de respuesta (72% p/p<

Y1 <83 % p/p).

Las variables estudiadas y su interaccidén cuadratica no resultaron tener un efecto
significativo sobre Y1, de acuerdo a las desviaciones estadisticas. Como se
observa en la Tabla 5.4, sus efectos no son estadisticamente mayores que las
incertezas asociadas a su determinacién. En el rango experimental estudiado, la
temperatura y el tiempo de reaccion no mostraron una influencia significativa
sobre los productos de reaccion solubles en hexano. La concentracion de etanol,
por su parte, mostré un efecto menor sobre esta variable, con un efecto positivo
(E = 5.24 £ 1.95). El incremento de la fraccion soluble en hexano con la
concentracion de etanol en el sistema puede relacionarse con la miscibilidad
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parcial de triglicéridos y fosfolipidos en etanol a temperaturas inferiores a los
130°C [6]. Cuanto mayor sea la cantidad de etanol cargada al reactor, mayor
sera la cantidad de triglicéridos y fosfolipidos solubilizados; por ende serd menor
la cantidad de lipidos que estan en contacto directo con las paredes del reactor,

sujetos a una degradacion parcial durante el periodo de calentamiento.

Por su parte, las tres variables mostraron tener un efecto significativo sobre la
produccion de FAEE (variable de respuesta Y2). La temperatura es la mas
importante de estas variables, con un efecto positivo (T=13.77). Un incremento
de la temperatura final de reaccion en el proceso supercritico produjo un
incremento significativo en el rendimiento de FAEE. Respecto de las
interacciones cuadraticas (T'E, T-t y E-t), éstas muestran valores similares a las
respectivas desviaciones estadisticas, lo que indica que los efectos de
interacciébn cuadratica resultan despreciables desde un punto de vista

estadistico.

La Figura 5.2 muestra el rendimiento de FAEE (variable de respuesta Y2 en la
Tabla 5.3) en funcion del tiempo de reaccion, para las concentraciones de etanol
inicial (50 y 80% p/p) y para las dos temperaturas finales de reaccion estudiadas
(280°C y 320°C). Cabe destacar que el tiempo en los ensayos se cuenta a partir

de que el reactor alcanza la temperatura de operacion fijada.

Un incremento en la concentracion de etanol y en la temperatura aumenta el
rendimiento de FAEE. Ademas, el efecto de la concentracion de etanol es mas
importante a la temperatura mas alta, donde una carga inicial de 80% p/p de

etanol produjo un rendimiento cercano al 60%.
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Figura 5.2: Rendimiento de FAEE a diferentes temperaturas y relacion masica
etanol:goma. Datos experimentales: a 320°C (e 80 %p/p y m 50 % p/p) y 280°C
(o 80% p/p y o 50%p/p). Las lineas entre los puntos experimentales fueron
trazadas para una mejor visualizacion de la tendencia en el rendimiento de FAEE
con las condiciones operativas.

El efecto de la temperatura sobre la transesterificacién de aceites vegetales con
alcoholes supercriticos ha sido previamente reportada por varios autores [2,3].
Valle y col. [7] reportan un rendimiento del 95% de FAEE en la transesterificacion
de aceite de nabo forrajero con etanol supercritico a 325°C, trabajando con una
relacion molar etanol:aceite igual a 42:1 y 15 minutos de tiempo de reaccion.
Para estas mismas condiciones, el rendimiento en FAEE cay6é a un 72%
trabajando a 300°C. Estas observaciones estan de acuerdo con los resultados

reportados en esta tesis.

Por otra parte, la relacion molar alcohol:aceite también afecta la reaccion de
transesterificacion. En la practica se utiliza un exceso de alcohol para desplazar

la reaccion reversible hacia la formacion de productos, de manera de obtener
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mas FAEE. Pinnarat y Savage [2] han demostrado que un incremento en la
relacion molar alcohol:aceite produce un notable incremento en el contenido final
de ésteres. En la transesterificacion de aceite de coco y aceite de palma,
Bunyakiat y col. [8] encontraron que la conversion se duplica aproximadamente

cuando la relaciéon molar alcohol:aceitese incrementa de 6:1 a 42:1.

Una relacion molar etanol:lipidos mas alta también reduce la temperatura critica
de la mezcla, por lo que permite alcanzar condiciones de reaccion homogéneas
a temperaturas mas moderadas. Hegel y col. [9] mostraron que la temperatura
critica de mezclas de triglicéridos y alcoholes disminuye de 325°C a 300°C
cuando la relacion molar alcohol:aceite se incrementa desde 40:1 a 50:1. Por lo
tanto, a medida que se utiliza una mayor cantidad de alcohol se logran
conversiones mas altas, aunque eventualmente se alcanza un punto en el que
el agregado de mas alcohol no ayuda a acelerar la reaccion debido a la dilucién
de los lipidos en la mezcla reactiva. En este trabajo de tesis se encontré que un
incremento en la concentracion de etanol desde 50% p/p hasta 80% p/p produjo

un aumento en el contenido de FAEE del 32% a 320°C y del 16% a 280°C.

5.1.2. Resultados etandlisis de SOGs pretratadas

Como se observa en la Tabla 5.1, las gomas de aceite de girasol utilizadas en
los ensayos experimentales tienen un contenido de agua del 50% en peso. El
agua desempefia un papel muy importante en la reaccién de transesterificacion.
Si bien trabajos previos de la literatura han demostrado que la presencia de agua

no dificulta la reaccidén de transesterificacion supercritica, como si lo hace en la
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sintesis catalitica [10, 11], estos trabajos no han evaluado un contenido de agua

tan elevado como el de las borras.

Los resultados obtenidos en los ensayos efectuados sobre las borras originales
muestran un contenido importante de acidos grasos libres en los productos de
reaccion. La ultima columna de la Tabla 5.3 reporta los porcentajes de acidos
grasos libres presentes en los productos de reaccion, obtenidos a partir de las
respectivas areas cromatograficas de los acidos grasos libres y de los etil
ésteres. En general, cuanto mas bajo es el contenido de ésteres, mayor es la

concentracion de acidos grasos libres en los productos.

La Tabla 5.3 muestra que el contenido de &cidos grasos se incrementa a 280°C
y este incremento es aun mas significativo para la concentracion de etanol de
50% p/p. La tabla también reporta la relacién molar inicial agua:etanol. Como se
puede observar, en los ensayos con alta relacion molar agua:etanol se obtiene

un producto final con mas alto contenido de acidos grasos libres.

Dado que la reacciéon de esterificacion es también reversible, la presencia de
agua desplaza la reaccién hacia la formacion de acidos. Por lo tanto pareceria

recomendable efectuar un pretratamiento de secado de la borra cruda.

La borra de girasol humeda fue sometida a un proceso de secado a 70°C en un
horno de vacio, a fin de reducir el contenido de agua del material a ser sometido

a etandlisis supercritica.

Se estudiaron dos niveles de deshidratacion, reduciendo el contenido de agua
en las borras hasta un 35% p/p y un 2.4% p/p. Por otra parte, el contenido de
etanol en la mezcla reactiva se mantuvo constante en el valor mas bajo (50%
p/p), lo que significa que la relacién molar etanol:lipidos (ELR) también se redujo.
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En los ensayos efectuados con borras conteniendo un 35% p/p de agua, la ELR
fue de 28:1, mientras que en los experimentos con borras deshidratadas hasta

un 2.4 % de humedad, el ELR fue de 19:1.

De acuerdo a resultados previos publicados en la literatura, cuanto mas baja es

la relacién molar alcohol:aceite, mas bajo es el rendimiento en ésteres [2,3].

La Tabla 5.5 muestra los resultados del disefio factorial completo con dos
variables, manteniendo fijos en 50% p/p y 280°C, los valores de la concentracion
de etanol y de la temperatura, respectivamente. A efectos del analisis, se
incluyeron en la tabla las corridas bajo condiciones equivalentes de las borras
sin pretratamiento. Como puede observarse en esta tabla, la presencia de acidos
grasos en los productos de reaccion es mas baja, en comparacion con los
resultados previos obtenidos para un contenido de agua en las borras del 50%
p/p. Esto es mas evidente en los ensayos efectuados con un 2.4% p/p de agua

en la materia prima.

Los productos de reaccion solubles en hexano (Y1%) muestran un
comportamiento similar respecto de los experimentos previos con borras
conteniendo un 50% p/p de agua. En los nuevos ensayos el valor medio hallado
para el contenido de material soluble en hexano fue del 78.8 % p/p y los dos
factores estudiados (contenido de agua y tiempo de reaccion) tuvieron una baja

influencia, con un valor negativo, como se muestra en la Tabla 5.6.

El analisis del contenido de ésteres en los productos de reaccién muestra que la
remocién de agua del sistema produce un incremento en el rendimiento de
FAEE. En los experimentos realizados con el material deshidratado, llevados a

cabo a la temperatura mas baja estudiada (280°C), el valor medio de ésteres
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obtenido fue del 47.9%,que resulta mayor al obtenido con un 50% de humedad

en la materia prima a esta misma temperatura.

Tabla 5.5: Influencia del pretratamiento de secado en la etandlisis supercritica
de borras de aceite de girasol. Temperatura = 280°C, Contenido de etanol =
50%p/p

Ensayo (mtin) &9;/2) Yi% Y2% FFA% (ﬁgggﬁﬁ,ﬂ)
1% 20 51 724 228 49 1.3
2 50 51  80.8 37.4 40 1.3
1 20 35 807 423 25 0.9
> 50 35 788 469 25 0.9
3 20 24 822 514 9 0.1
4 50 24 739 510 9 0.1

Y1 = productos de reaccién solubles en hexano;Y2 = rendimiento de FAEE;
FFA% = porcentaje de acidos grasos libres = FFA/(FFA +FAEE). Supraindice ep
indica corridas del estudio previo.

Tabla 5.6: Efectos principales estimados para las variables de respuesta Y1
(productos de reaccién solubles en hexano) e Y2 (rendimiento a FAEE)

Material soluble en Rendimiento en ésteres
hexano, Y1% de acidos grasos, Y2%

Promedio 789+1.2 47.9+0.9
Efectos principales:
Tiempo de reaccién (t) -3.85+2.3 3.1+17
Contenido de agua(W) -3.85+2.3 54+1.7
Interaccion de 2
factores
(tW) 1.4+ 2.3 03+1.7
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La Figura 5.3 muestra la influencia del proceso de secado en la reaccion. Aqui
puede observarse el rendimiento de FAEE en funcion del tiempo a 280°C, para
los tres contenidos de agua en las SOGs estudiadas en este trabajo. En la
etandlisis de gomas deshidratadas el rendimiento de FAEE es casi constante
después de 20 min de tiempo de reaccion. De acuerdo a los efectos estudiados
en el disefio experimental (ver Tabla 5.6), el tiempo muestra una baja influencia
en el proceso de etandlisis de SOGs sometidas al pretratamiento de secado.
Para estas SOGs un tiempo de reaccion de aproximadamente 20 minutos es

suficiente para obtener el rendimiento maximo de FAEE a 280°C.

60 |

40 F--—-- e bbb bbbl
30 |

20 |

FAEE/LIPIDS, Y2 %

10 +

o+

0 10 20 30 40 50
Time, min.

Figura 5.3: Rendimiento de FAEE en las reacciones llevadas a cabo a 280°C y
50% p/p de etanol. Datos experimentales: (O0) 2.4%, (o) 35%, (e) 50% de
contenido de agua en las borras. Las curvas fueron incluidas para una mejor
visualizacion de la tendencia en el rendimiento de FAEE. La linea punteada
corresponde al maximo rendimiento de FAEE obtenido si sélo reaccionaran los
triglicéridos de las SOGs.

El factor mas importante para la variable de respuesta Y2 es el contenido de
agua (W = 5.4 +1.7) y se muestra que una reduccion en esta variable produce

un incremento en el rendimiento de FAEE. Los resultados son mas evidentes
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cuando son comparados con los ensayos previos a 280°C para borras con 50%
de contenido de agua (ver Figura 5.4). Por ejemplo, para un tiempo de reaccion
de 20 minutos el rendimiento en FAEE del material con 50% de agua fue del
23%, mientras que el correspondiente a borras parcialmente deshidratadas

hasta un 35% de agua fue del 43.8%.

La Figura 5.3 muestra también, con linea de puntos, el rendimiento teérico
maximo que es posible alcanzar si sélo son transformados los lipidos neutros
(triglicéridos). Este valor es mas bajo que el rendimiento alcanzado, lo que
significa que una fraccion de los ésteres recuperados resulta de la reaccion de
los lipidos polares (fosfolipidos). Es importante remarcar que si bien la lecitina
tiene un alto valor agregado, la produccién actual estd muy por encima de la
demanda del mercado. Por esta razon, el método desarrollado resulta una

alternativa simple para recuperar el aceite ocluido en las borras.

La remocion de agua del sistema también produjo una mejora en la cinética de
la reacciéon. Comparando las Figuras 5.2 y 5.3 se observa que se alcanzaron
velocidades similares a 280°C con las SOGs deshidratadas y a 320°C sin el
pretratamiento de secado, con un rendimiento del 50% en 20 minutos. La
transesterificacion de triacilgliceroles en presencia de agua exhibe un

comportamiento similar [11].

Es importante destacar que, si bien el secado previo de las borras incrementa la
produccion de ésteres, representa también un incremento en el nimero de
equipos requeridos en el proceso de etandlisis. No obstante, puede contribuir a
reducir el consumo de energia, ya que la reaccién se lleva a cabo a una

temperatura superior a la requerida para evaporar el agua. Ademas, también
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reduce la relacion etanol:lipidos, que contribuye efectivamente a reducir los

costos operativos.

5.2. Hidrolisis de borras de aceite de soja

Los resultados obtenidos en la etanolisis de borras motivaron el estudio que se
presenta a continuacion. En primer lugar se desea evaluar en forma
desacoplada, la reaccion de hidrélisis que se observé que ocurre en forma
simultanea a la transesterificacion. Por otra parte, la hidrdlisis también puede ser
una alternativa para recuperar la materia grasa contenida en las borras. Este
camino de reaccién es ampliamente estudiado para el procesamiento de
biomasa, utilizando tanto agua supercritica como subcritica [12], por lo que
puede resultar una alternativa interesante para la produccién de acidos grasos.
Las reacciones con agua supercritica se suelen utilizar en el procesamiento de
materiales dificiles de degradar, que no es el caso de las borras. Por esta razén
en esta tesis, se elige llevar a cabo la reaccion operando bajo condiciones

subcriticas.

La Tabla 5.7 muestran los resultados obtenidos por diferentes autores en la
hidrolisis subcritica de aceites vegetales. A las temperaturas de reaccion y
concentraciones de agua estudiadas, se puede observar una conversion casi
completa de los triacilgliceroles a FFAs y glicerol. Esta revision bibliografica
resulta de utilidad para fijar condiciones de operaciéon que permitan luego una

comparacion de resultados.
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Tabla 5.7: Resultados reportados en la literatura de hidrdlisis de diferentes
aceites con agua subcritica.

Aceite (l) (bzr) HZ(%/37§;te ti(enrr::rl?)o ?%A Ref.
Soja refinado 543 - 88 20 >97  [13]
Soja hidrogenado 553 - 88 15 >97  [13]
Lino 553 - 88 20 >97  [13]
Lino 533 - 88 69 >97  [13]
Coco 543 - 88 15 >97  [13]
Soja refinado 611 131 83 14.8 99 [14]
Girasol 623 200 54 15 92.8 [15]
Maiz 553 - 87 40 100 [16]
Colza 543 200 54 60 90 [17]

En esta oportunidad se utilizaron borras provenientes del proceso de desgomado
de aceite de soja, también provistas por la Compariia Oleaginosa Moreno (Bahia

Blanca, Argentina).

La Tabla 5.8 muestra los resultados de los ensayos de caracterizacion de estas
borras, reportando contenido de humedad, contenido de material insoluble en

hexano y acetona y perfil de lipidos (acidos grasos y fosfolipidos).

Tabla 5.8: Caracterizacion de las gomas de aceite de soja: contenido de
humedad, material insoluble en hexano y acetona, perfil de lipidos (fosfolipidos
y &cidos grasos).

Humedad Material insoluble Material insoluble Triglicéridos
(g/kg) en hexano (g/kg) en acetona (g/kg) (g/kg)
410 £ 40 4+1 346 £ 62 240+ 12

~ Fosfolipidos Acidos grasos
(Area cromatogréfica %) (Area cromatografica %)
PC PE PA Pl C16:0-Cl16:1 C18:0-C18:1-C18:2
46 28 10 16 19 81
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Las reacciones de hidrdlisis se llevaron a cabo en el mismo reactor batch
empleado en la etandlisis de borras de aceite de girasol. En este caso se utilizd

agua destilada como reactivo.

5.2.1 Ensayos preliminares de hidrolisis de borras

Teniendo en cuenta la revision reportada por Holliday y col. [13] sobre hidrolisis
de aceites en condiciones supercriticas y subcriticas, se seleccionaron
condiciones tipicas para llevar a cabo las reacciones de hidrdlisis. En los
primeros ensayos realizados, el agua y las borras fueron alimentadas al reactor
como una mezcla heterogénea debido a la alta inmiscibilidad que presentan las

grasas en agua.

Los productos de reacciéon recuperados en la fase hexano fueron principalmente
acidos grasos, monoglicéridos, diglicéridos y una pequefia cantidad de
triglicéridos. En la Figura 5.4 se muestra un cromatograma tipico de una muestra
de la fraccion soluble en hexano del producto de la hidrolisis. Ademas de los
compuestos mencionados, también se observa un compuesto desconocido (pico
entre C14 y C16). La muestra también fue analizada por GC-MS, pero
lamentablemente no fue posible identificar dicho compuesto en la libreria de
espectros de masa NIST/EPA/NIH [18]. Por otra parte, las pruebas de material
insoluble en acetona efectuada sobre los productos solubles en hexano,

mostraron ausencia de fosfolipidos.
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Figura 5.4: Cromatograma del producto de la hidrolisis de SOGs a 290°C: C14
corresponde al estandar interno de tetradecano. C16: acido palmitico C18: acido
oleico (18:1), &cido linoleico (18:2) y menores cantidades de acido estearico

(18:0) y acido linolénico (18:3). MG: Monoglicérido. DG: Diglicérido. NN:
Compuesto desconocido.

En la Tabla 5.9 se reportan los resultados obtenidos en las experiencias de
hidrolisis a 270°C, para diferentes concentraciones de agua (desde 87% hasta

96% p/p) y un tiempo de reaccién de 20 minutos.

Tabla 5.9: Hidrdlisis de borras a 270°C, para diferentes contenidos de agua.
Densidad global = 0.7 g/cm?3

Agua Borras Masaoleosa SH SI(;||/er(;1:asa FFAs/SH FFAs/masa oleosa
(%p/p)  (9) (9) (9) (9/9) (9/9) (9/9)

87 6.027 3.315 2.810 0.848 0.577 0.489

91 4.018 2.210 1.717 0.777 0.647 0.503

96 2.009 1.105 0.806 0.729 0.690 0.503

SH: masa de compuestos solubles en hexano
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Para una misma densidad de carga al reactor, cuanto menor es la cantidad de
agua en el sistema, mayor es la masa de triacilgliceroles y fosfolipidos a procesar
y mayor es la masa de productos solubles en hexano recuperados en la
extraccion liquida con este solvente. Sin embargo, a menor cantidad de agua,
menor es la masa de acidos grasos en la fraccion soluble en hexano. Como
resultado, el rendimiento de la reaccién, expresado como masa de acidos grasos
respecto de la masa inicial de lipidos, resultdé practicamente constante en 0.5 g

de acidos grasos / g de lipidos para las tres condiciones estudiadas.

En la Figura 5.5 se grafican los rendimientos experimentales expresados como
(masa de solubles en hexano / masa oleosa), (masa de FFA / masa de solubles
en hexano) y (masa de FFA / masa oleosa), para los tres contenidos de agua en

la mezcla reactiva.
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Figura 5.5: Rendimientos experimentales de las reacciones de hidrélisis de
borras a 270°C, para diferentes contenidos de agua (% p/p): (m) Fraccion masica
de productos solubles en hexano respecto a la masa oleosa inicial. (A) Fraccién
masica de FFAs en los productos solubles en hexano. (e) Fraccion masica de
FFAs respecto a la masa oleosa inicial.
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A fin de estudiar el efecto de la temperatura sobre la hidroélisis de las borras, se
realizaron ensayos a 250°C y 290°C sobre mezclas reactivas conteniendo un
91% de agua y una densidad global de 0.7 g/cm3. La Tabla 5.10 muestra los
resultados obtenidos a 20 minutos de tiempo de reaccion. A 290°C se observa
una disminucion del 12% con respecto del rendimiento obtenido a 270°C. Esta
disminucién puede deberse a la presencia de reacciones de descomposicion
térmica de las borras, teniendo en cuenta que los reactivos fueron cargados en
una mezcla heterogénea y que las borras estan en contacto con las paredes del

reactor.

Tabla 5.10 Hidrolisis de borras para un contenido de agua del 91% a diferentes
temperaturas. Densidad global = 0.7 g/cm?

T Borras Masa oleosa SH SI(;lI/erg::a FFAs/SH FFAs/masa oleosa
°C)  (9) (9) (9) (9/9) (9/9) (9/9)
250 4.018 2.210 1.682 0.761 0.504 0.384
270 4.018 2.210 1.717 0.777 0.647 0.503
290 4.018 2.210 1.644 0.744 0.595 0.443

SH: masa de compuestos solubles en hexano

Los resultados obtenidos en estas experiencias exploratorias motivaron el
estudio de la reaccion de hidrdlisis alimentando los reactivos emulsificados, a fin
de minimizar la degradacion térmica de estas ultimas por su contacto directo con

las paredes del reactor.

Las emulsiones se prepararon utilizando un mezclador de cocina de 600 W de
potencia con dos velocidades, agitando continuamente la mezcla de agua y borra
a la maxima velocidad durante aproximadamente 3 minutos, hasta lograr la

homogeneidad de la emulsion, de color blanquecina.
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La Figura 5.6 muestra una fotografia de la borra original de soja, con un

contenido de agua del 40% p/p y de una emulsion con un 85% p/p de agua.

a) ' ‘ b) .

Figura 5.6: a) Borra de aceite de soja con un contenido de humedad del 40%
p/p. b) Emulsién de borra de aceite de soja con un contenido de agua del 85%

p/p

Complementariamente, se realiz6 un estudio de las propiedades volumétricas de

la emulsion utilizando el método isocorico descripto en el capitulo 2.

Con el fin de evaluar la influencia de la emulsificacién de los reactivos sobre la
hidrélisis, se repitieron los ensayos exploratorios. En esta oportunidad la
cromatografia de los productos solubles en hexano no reporté la presencia del
compuesto que no fue posible identificar en los ensayos anteriores (ver Figura

5.7)

Los productos de reaccion recuperados en la fase hexano fueron principalmente
acidos grasos, monoglicéridos, diglicéridos y una pequefia cantidad de
triglicéridos. Por otra parte, las pruebas de material insoluble en acetona
efectuada sobre los productos solubles en hexano mostraron ausencia de

fosfolipidos.
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Figura 5.7: Cromatograma del producto de la hidrélisis de SOGs (con reactivos
emulsificados) a 290°C: C14 corresponde al estandar interno de tetradecano.
C16: acido palmitico C18: acido oleico (18:1), acido linoleico (18:2) y menores
cantidades de &cido estearico (18:0) y acido linolénico (18:3). MG: Monoglicérido.
DG: Diglicérido. TG: Triglicérido.

La Tabla 5.11 reporta los resultados obtenidos en ensayos equivalentes a los

realizados sobre borras sin emulsificar, para un tiempo de reaccion de 20

minutos y una densidad global de 0.7 g/cm3.

Tabla 5.11: Hidrélisis de borras emulsificadas a 270°C, con diferentes

contenidos de agua. Densidad global = 0.7 g/cm?

Agua Borras Masa SH SH/ masa FFA/SH FFAs/masa oleosa
oleosa oleosa
(% p/p)  (9) (9) (9) (9/9) (9/9) (9/9)
87 6.027 3.315 2.57 0.78 0.76 0.59
91 4.018 2.210 1.67 0.76 0.79 0.60
96 2.009 1.105 0.84 0.76 0.79 0.60

SH: masa de compuestos solubles en hexano

158



Etandlisis e hidrélisis de borras de aceites vegetales

La masa total de productos solubles en hexano muestra valores similares a los
obtenidos en los ensayos realizados sobre borras sin emulsificar. Nuevamente,
a menor contenido de agua mayor rendimiento de productos solubles en hexano
y menor masa de FFAs respecto de la masa inicial de lipidos. En consecuencia,
el rendimiento global obtenido resulta constante e independiente del contenido
inicial de agua en la emulsién. En este caso se obtuvo un valor de 0.6 g de FFAs/
g de lipidos, que representa un incremento del 20% respecto de los ensayos de

hidrolisis sin etapa de emulsificacion de los reactivos.

Nuevamente se estudioé el efecto de la temperatura sobre la hidrdlisis de las
borras utilizando, al igual que antes, borras con un contenido de agua del 91%
p/p y trabajando siempre con una densidad global de 0.7 g/cm? en el reactor
batch y un tiempo de reaccién de 20 minutos. La Tabla 5.12 reporta los
resultados obtenidos, los que se encuentran graficados en la Figura 5.8. En esta
oportunidad queda clara la importancia de operar a temperaturas mayores a
250°C y, a diferencia de los ensayos anteriores, no se visualiza una disminucién

del rendimiento por encima de los 270°C.

Cabe aclarar que en los resultados reportados en las Tablas 5.9 a 5.12 el tiempo
de reaccion se contd desde el momento en que se alcanzé la temperatura de
trabajo en el reactor. No obstante, la reaccion se inicia a 240°C y existe un tiempo
de calentamiento entre este valor y la temperatura de trabajo, que no se tuvo en

cuenta en los 20 minutos que se especifican como tiempo de reaccion.
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Tabla 5.12: Hidrolisis de borras emulsificadas (91 % p/p de agua) a diferentes
temperaturas. Densidad global = 0.7 g/cm?

T Borras Masa SH SHimasa  FFA/ FFAs/masa oleosa
oleosa oleosa SH
(°C) ()] (9) ()] (9/9) (9/9) (9/9)
250 4.018 2.21 1.730 0.783 0.627 0.491
270 4.018 2.21 1.674 0.758 0.793 0.601
290 4.018 2.21 1.682 0.761 0.794 0.604

SH: masa de compuestos solubles en hexano

Rendimientos

o o
o o))
——————————

520 530 540 550 560 570
Temperatura (K)

Figura 5.8: Rendimientos experimentales de las reacciones de hidrélisis de
gomas emulsificadas (91% p/p de agua) a diferentes temperaturas: (m) Fraccién
masica de productos solubles en hexano respecto a la masa oleosa inicial. (A)
Fraccidon masica de FFAs en los productos solubles en hexano. (e) Fraccion
masica de FFAs respecto a la masa oleosa inicial.

Como parte integral de los estudios de hidrdlisis de borras emulsificadas, se
llevaron a cabo una serie de experimentos isocoricos a fin de determinar valores
de densidad apropiados para la operacion de la hidrélisis de emulsiones de

borras de aceite de soja, con distintos contenidos de humedad.

La Figura 5.9 muestra el comportamiento presion-temperatura (P-T) de una

emulsion de borra + agua (es decir fosfolipidos + aceite + agua), conteniendo un
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90% p/p de agua. A titulo de comparacion, se grafican también las isocoras de
0.70 g/cm?3y 0.77 g/lcm? de agua pura, extraidas de las tablas del NIST [19]. Los
datos experimentales del comportamiento P-T se muestran en el Apéndice B al

final de esta tesis.

La maxima densidad de operacion es aquella que no presenta un incremento
abrupto de la presion a la temperatura de trabajo. Por ejemplo, si la temperatura
de operacion se fija por encima de los 270°C, se debe operar con densidades

menores que 0.77 g/ml.

Como puede observarse, a una densidad global de 0.7 g/cm? es posible trabajar
a temperaturas entre 270°C y 290°C sin que la presion sobrepase el limite de la

maxima presion operativa del reactor (200 bar).

P (bar) 0.77 g/ml 0.70 g/ml
250 ~ ,

225 A
200 ~
175 ~
150 -
125 ~
100 -

0 T T T T T T T T T T T T 1
200 210 220 230 240 250 260 270 280 290 300 310 320 330
T(2C)

Figura 5.9: Diagrama P-T del sistema borras de aceite de soja + agua, para una
emulsién conteniendo un 90% p/p de agua. Linea punteada: datos PT del agua
pura. Linea solida: union de los datos experimentales para mejor visualizacion.
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En la Figura 5.10 se muestra el diagrama P-T del sistema fosfolipidos + aceite +

agua para una densidad global de 0.7 g/cm?® y diferentes concentraciones de

agua. Aqui puede verse que, al aumentar la concentracion de agua desde 70%

p/p hasta 90% p/p, se produce un corrimiento del punto de transicion desde

condiciones de equilibrio liquido-vapor a una unica fase liquida. Para un

contenido de agua del 70% en peso, el punto de transicion ocurre a 310°Cy 113

bar; para 80% en peso se produce a 306°C y 106 bar, y para un 90% en peso a

302°C y 94 bar. Por otro lado, hasta alcanzar el punto de transicion, el

comportamiento P-T sigue practicamente la curva de presiéon de vapor del agua

pura.

P (bar)
250 -
225 -
200 -
175 -
150 -
125 -
100 -
75 A
50 A
25 A

© 90% wt water
W 80% wt water

A 70% wt water

=z

0 -

200 210 220 230 240 250 260 270 280 290 300 310 320 330

T(2C)

Figura 5.10: Diagrama PT del sistema borras de aceite de soja + agua, para una
densidad global 0.7 g/cm? y diferentes contenidos de agua. Linea punteada:
datos PT del agua pura.
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5.2.2 Ensayos de hidrdlisis de borras emulsificadas

Los ensayos exploratorios, junto a los datos de densidad, fijaron los lineamientos
para un estudio cinético de hidrdlisis de borras. Se realizé un disefio experimental
basado en un punto central (temperatura de reaccion = 553K; tiempo de reaccion
= 30 min), y se evaluaron experimentalmente 4 temperaturas y tiempos entre 10
y 58 minutos. Los datos volumétricos de la emulsion muestran que se puede
trabajar con una densidad de 0.7 g/ml en un rango de 270°C a 290°C, sin que se
corra el riesgo de que la presion crezca bruscamente al llenarse la celda con una
fase liquida durante el calentamiento isocorico.

Teniendo en cuenta que no se encontraron efectos significativos al variar la
proporcion agua:borra en el rango estudiado en los ensayos preliminares, se
decidié fijar el contenido de agua en un 85%, ya que esto permite procesar mayor
cantidad de lipidos y resulta conveniente desde el punto de vista de su aplicacion
a mayor escala. Por otra parte, en los ensayos preliminares se observo que el
rendimiento en FFA cae a 250°C y alcanza un valor constante de 0.6 g FFA/g

lipidos a 270°C y 290°C (ver Figura 5.8).

Luego de fijar las condiciones que serian evaluadas (temperatura y tiempo de
reaccion), se realizaron los ensayos en forma aleatoria, con el fin de minimizar
errores humanos generados por la suposicién o juicio del resultado a obtener
basandose en corridas anteriores. Ademas se evalué en repetidas oportunidades
una misma condicion de operacién, con el fin de cuantificar la incertidumbre de
los ensayos, no solo inherentes al procedimiento experimental y las técnicas
analiticas, sino también al hecho de trabajar con una materia prima no

homogénea. La Tabla 5.13 muestra los resultados obtenidos en cinco réplicas

163



Etandlisis e hidrélisis de borras de aceites vegetales

en las que se operd el reactor a 553K y 30 minutos de tiempo de reaccion

(contados a partir de alcanzar la temperatura de trabajo).

Tabla 5.13: Réplicas de experiencias de hidrolisis a 553K y 30min de tiempo de
reaccion. Contenido de agua 85%, densidad global 0.7 g/cm?

Temperatura Tiempo

Corrida (K) (min) Y1 Y2 Y3
10 553 30 0.7272 0.7500 0.5454
9 553 30 0.6883 0.7400 0.5093
12 553 30 0.7313 0.7700 0.5631
11 553 30 0.6953 0.7700 0.5354
13 553 30 0.6979 0.7300 0.5094

Y1 = g solubles en hexano / g lipidos; Y2 = g FFA / g solubles en hexano;
Y3 =g FFA/ g lipidos

Estos resultados muestran los siguientes valores promedios: Y1=0.703,
Y2=0.7525 e Y3=0.529. Por su parte, los desvios estandar asociados a estas

respuestas fueron 1.98%, 2.06% y 2.34%, respectivamente.

En la Tabla 5.14 se presenta la totalidad de los resultados obtenidos en las 16
experiencias de hidrdlisis realizadas sobre borras emulsificadas con un
contenido de 85% de agua, para una densidad global en el reactor batch de 0.7

g/cm3.

La fraccion de productos solubles en hexano respecto de los lipidos totales (Y1)
vario entre 0.68 y 0.79 g/g. A medida que se incrementa el tiempo de reaccion,
este valor disminuye para una dada temperatura. Sin embargo, la masa de FFAs
obtenida respecto de la masa de productos solubles en hexano (Y2) es menor a

cortos tiempos.
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Tabla 5.14: Rendimientos obtenidos en los ensayos de disefio central. Contenido
de agua 85%, densidad global 0.7 g/cm?

Temperatura Tiempo

Ensayo (K) (min) Y1 Y2 Y3

5 523 10 0.7874 0.31 0.2429
14 523 50 0.7219 0.74 0.5342
7 539 30 0.6768 0.76 0.5144

543 10 0.7873 0.41 0.3228

543 50 0.6989 0.77 0.5382
16 553 10 0.7762 0.46 0.3571
10 553 30 0.7272 0.75 0.5454
9 553 30 0.6883 0.74 0.5093
12 553 30 0.7313 0.77 0.5631
11 553 30 0.6953 0.77 0.5354
13 553 30 0.6979 0.73 0.5094

553 58 0.6984 0.80 0.5587

563 10 0.7347 0.44 0.3230
15 563 30 0.7118 0.76 0.5410
4 563 50 0.7232 0.73 0.5280
8 567 30 0.6917 0.70 0.4840

Y1 = g solubles en hexano / g lipidos; Y2 = g FFA / g solubles en hexano; Yz =g
FFA / g lipidos

En la Figura 5.11 se muestran las curvas de rendimiento de &cidos grasos en

funcién del tiempo de reaccion, a diferentes temperaturas.

Los datos experimentales fueron ajustados a un modelo exponencial de dos
pardmetros, equivalente a una cinética de primer orden, que logré representar
adecuadamente el comportamiento de la reaccién entre 523 K y 553 K. En
general se observa que el rendimiento tiende a un valor constante en el tiempo,

igual a 0.56 g FFA / g lipidos.
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g de FFAs / g de lipidos

0 10 20 30 40 50 60
tiempo (min)
Figura 5.11: Rendimiento en FAAs de las reacciones de hidrdlisis a diferentes
temperaturas. Datos experimentales:(0) 523 K;(o) 553 K; (m) 563 K. Lineas
continuas: modelo exponencial para el ajuste de los datos experimentales. Linea

discontinua: maximo rendimiento en FFAs obtenido si Unicamente los
triglicéridos de las SOGs fueran recuperados.

La ecuacion representativa de las curvas de ajuste es:
Y; =a(1-exp(-bt)) (5.1)

en donde la constante a toma el valor del rendimiento final (a = 0.56) y b varia
con la temperatura, siendo b=0.058 (523K), b=0.085 (543K), b=0.101 (553K) y

b=0.089(563K)

Como era de esperar, se observa que practicamente no hay variacién en los
rendimientos obtenidos a 553 Ky 563 K. S6lo puede notarse una leve diferencia
a tiempos de reaccion inferiores a 30 minutos. Si se trabaja a 553 K, se requieren
45 minutos para alcanzar la conversion de equilibrio, mientras que a 523 K, se
requiere un tiempo de reaccion mayor a 50 minutos para alcanzar el maximo

rendimiento.
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Asimismo, vemos que a 563 K se produce una pequefia disminucion en el valor
de rendimiento alcanzado después de los 50 minutos. Probablemente esto se
deba a la descomposicion de los acidos grasos por la temperatura y el largo

tiempo de reaccion.

Las borras de soja analizadas en este trabajo tienen una composicién de
triacilgliceroles de aproximadamente 41 % p/p, en base libre de agua. Sin
embargo la fraccion de FFA recuperada en hexano con respecto a la masa de
lipidos inicial es mayor, lo que indica que los fosfolipidos presentes en el material

fueron parcialmente convertidos a FFA y glicerol 6 derivado de glicerol.

En base a estos resultados, se determiné que es conveniente trabajar con
contenidos de agua no menores a 87% a densidad global de 0.7 g/cm?,
procesando asi mayor cantidad de material por unidad de volumen de reactor,
ya que se obtuvo en el rango de condiciones estudiadas un rendimiento de

acidos grasos casi constante de 0.6 g de FFA/g de lipidos.

5.3 Conclusiones

En este capitulo se describieron los estudios realizados sobre borras

provenientes del proceso de desgomado de aceites.

Se obtuvieron etil ésteres de acidos grasos a partir de gomas de aceite de girasol
crudas, por alcohdlisis con etanol supercritico. Los resultados experimentales
muestran que la reaccion se comporta de manera similar a la correspondiente
transesterificacion de aceites vegetales, de modo que la concentracién de etanol
y la temperatura tienen un efecto positivo sobre la produccion de FAEE, siendo
este Ultimo més evidente a la concentracion mas alta de etanol.
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Cuando se alimentd al reactor una fraccion en peso de etanol del 50%, el
rendimiento final de FAEE fue del 50% para ambas temperaturas estudiadas
(280°C y 320°C).Sin embargo, en el caso de alimentar un 80% en peso de etanol,

el rendimiento final se increment6 hasta un 60% a la temperatura mas alta.

Por otra parte se comprob6 que la presencia de agua en el sistema promueve la
reaccion secundaria hacia acidos grasos libres, reduciendo el rendimiento del
proceso. Después de efectuar un pretratamiento de secado de la materia prima
fue posible obtener un rendimiento de hasta un 49% de FAEE en 20 minutos,
llevando a cabo la reaccion a 280°C y con una concentracion de etanol del 50%
en peso. Este pretratamiento de secado, permite ademas procesar mas material
por unidad de volumen de reactor y alcanzar mejores rendimientos bajo

condiciones moderadas.

En base a los resultados alcanzados se concluye que seria necesario efectuar
mas estudios a fin de localizar el contenido de agua y etanol éptimos, ya que
ambas variables no sélo afectan la conversion de equilibrio sino también la

cinética de la reaccion.

La conclusién mas importante de esta parte del trabajo de tesis es que es posible
utilizar la alcohdlisis supercritica como tecnologia alternativa simple para

recuperar productos de valor agregado a partir de lodos con material oleoso.

Por otra parte, se efectuaron ensayos de recuperacion de acidos grasos a partir
de borras de aceite de soja, mediante hidrélisis subcritica en un rango de
temperatura de 250°C hasta 290°C. Se agregaron a las borras distintas

cantidades de agua para analizar su influencia como solvente y medio de
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reaccion. Los resultados muestran que fue posible recuperar hasta 0.6 g de FFAs

/ g de lipidos en el rango de composiciones estudiado (87% a 96% p/p de agua).

Mediante un analisis estadistico se estudidé la influencia de las variables
temperatura y tiempo de reaccidn y sus interacciones, sobre la recuperacion de
acidos grasos. Para el rango de temperaturas entre 543-563 K no se observé
una influencia significativa de la temperatura sobre el rendimiento de la reaccion.
La mayor influencia sobre el rendimiento es ejercida por el tiempo de reaccion.
En este sentido, se obtuvo un buen ajuste de los resultados experimentales con

una expresion tipo exponencial, analoga a un modelo cinético de primer orden.

La masa de FFAs obtenida en los experimentos fue mayor que la masa de FFAs
qgue pueden producirse por hidrdlisis de los triglicéridos inicialmente presentes
en la materia prima. Esto indica que los fosfolipidos fueron parcialmente

convertidos a FFA, glicerol y derivados.

Por ultimo, también es una conclusidon importante de este capitulo la factibilidad
de utilizar la hidrdlisis a altas presiones como tecnologia para recuperar

productos de valor agregado a partir de lodos con material oleoso.
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CAPITULO 6

Produccion y purificacidén supercritica de monoglicéridos

En la produccion de ésteres de alto peso molecular por tecnologia supercritica,
se requiere un alto exceso de metanol y temperaturas por encima de 320°C para
alcanzar conversion completa de triglicéridos a ésteres de acidos grasos. Bajo
condiciones moderadas, en el Ultimo paso de la reaccion, la transesterificacion
de monoglicéridos (MGs) para producir glicerol y FAMESs, alcanza una

conversion de equilibrio dejando parte de los MGs sin reaccionar.

Los MGs constituyen un subproducto con valor agregado, debido a su aplicacion

en la industria farmacéutica [1] y en la industria alimentaria como emulsificantes
[2].

Comercialmente, los MGs son obtenidos via una ruta de alcohdlisis en la que
una grasa reacciona con exceso de glicerol. Los productos de reaccidén contienen
principalmente monoglicéridos (MGs), diglicéridos (DGs), triglicéridos (TGS) y
glicerol, pero dependiendo de la relacion molar glicerol:grasa, la composicion

tipica de MGs oscila entre 40% y 60% [3].

Aplicando destilacion molecular a aproximadamente 200°C y 0.01 mbar 6 menos,
se obtiene un MG mas refinado, de hasta 90% de pureza, también llamado “high
mono” [3]. Este proceso es caro y recupera sélo parte de los MGs producidos.

Ademas, no es posible alcanzar una concentracion mas alta de 96% p/p de MG
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por destilacion, debido a las reacciones de interesterificacion que provocan la

degradacion de MG hacia glicerol y acidos grasos libres.

Peter y col. [4] propusieron una alternativa interesante para obtener MGs con
99% p/p de pureza, aplicando un proceso de extraccidn supercritica a una
mezcla de acilglicéridos. Los MGs, DGs y TGs son separados en dos columnas
de extraccion en contracorriente, utilizando como solvente una mezcla de diéxido

de carbono y propano supercriticos.

Resulta interesante explorar el fraccionamiento de mezclas de ésteres de acidos
grasos y MGs con fluidos supercriticos, con aplicacion directa en las industrias
de alimentos y de produccion de biodiesel. A diferencia de la ruta planteada por
Peter y col. [4], donde los compuestos a separar son todos practicamente no-
volatiles, la propuesta es fraccionar una mezcla en la que los ésteres son mas

volatiles que los acilgliceroles.

En este capitulo se reportan los resultados de un estudio de fraccionamiento de
FAMEs y acilgliceroles (MGs y DGSs), utilizando diéxido de carbono (CO2) como
solvente verde. El CO2 presenta completa solubilidad con ésteres de acidos
grasos en un amplio rango de presion y temperatura y exhibe miscibilidad parcial
con los acilgliceroles (tanto en estado liquido como en estado supercritico). Por
lo tanto, deberia ser un solvente selectivo para el fraccionamiento de los

productos de transesterificacién parcial.

Para llevar a cabo los estudios de fraccionamiento, en primer lugar se efectué la
transesterificacion de aceite de girasol alto oleico con metanol supercritico. Las

reacciones se ejecutaron en un reactor batch, a diferentes condiciones de
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temperatura y relacion molar alcohol:aceite, buscando obtener como principales

productos FAMEs y MGs.

Posteriormente se midieron datos experimentales del equilibrio entre fases de
los productos de transesterificacion con CO2, empleando una celda de alta
presion, de volumen variable. En estos ensayos se cubri6 un rango de

temperaturas de 298 K a 313 Ky un rango de presiones de 64 bar a 90 bar.

Finalmente, se utilizo la ecuacion de estado a contribucién grupal con asociacion
(GCA-EOS) para ajustar los datos experimentales obtenidos y aplicar principios
de la ingenieria del equilibrio entre fases a fin de generar escenarios apropiados

para el disefio del proceso de extraccion.

6.1. Metanodlisis de aceite de girasol alto oleico

En primer lugar se llevé a cabo la metandlisis supercritica del aceite de girasol
alto oleico, utilizando el reactor batch y siguiendo el procedimiento descripto en
el capitulo 2 (seccion 2.2.1) de esta tesis. Se utilizé para ello metanol (Anedra,
99.8% p/p) y aceite de girasol alto oleico (Ecoop), cuya composiciéon en acidos
grasos se reporta en la Tabla 4.1 del capitulo 4. Cabe aclarar que los ensayos
no pudieron realizarse en el reactor continuo, por trabajos de acondicionamiento

de este equipo a medidas de seguridad.

Se trabaj6é a una densidad global de entre 0.45 g/cm?®y 0.6 g/cm3, satisfaciendo
una relacion masica definida metanol:aceite. La presion se mantuvo entre 130
bar y 200 bar a las temperaturas de trabajo seleccionadas, de manera de lograr

condiciones de homogeneidad en la mezcla reactiva. El tiempo de reaccién fue
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arbitrariamente asumido como el tiempo durante el cual el reactor se mantuvo a

la temperatura seleccionada.

La Tabla 6.1 resume las condiciones de operacion experimentales y los

contenidos de FAMEs y acilgliceroles en la fase oleosa de los respectivos

productos de reaccion. Para casi la totalidad de los experimentos se utilizé un

tiempo de reaccion de 40 minutos, aunque algunos ensayos se detuvieron a los

20 minutos. Se trabajo a cuatro temperaturas distintas, en el rango 543-603 K,

utilizando una relacion molar metanol:aceite entre 20:1 y 50:1.

Tabla 6.1: Resultados de la metandlisis supercritica de aceite de girasol alto

oleico.
T(K) MR p(cm® FAMEs% MGs,% DGs% FAs% TGs %
Tiempo de reaccion: 40 minutos
20:1 0.6 51 17 21 4 10
30:1 0.6 49 14 21 3 16
543
40:1 0.55 49 14 22 4 10
50:1 0.5 44 14 26 4 12
20:1 0.5 68 14 12 6 0
30:1 0.5 77 16 5 2 0
573
40:1 0.5 83 11 3 1 0
50:1 0.45 84 12 4 0 0
20:1 0.45 86 4 0 1 0
30:1 0.45 81 2 0 1 0
603
40:1 0.45 90 2 0 1 0
50:1 0.45 90 2 0 1 0
Tiempo de reaccion: 20 minutos
20:1 0.5 68 14 12 2 0
573
40:1 0.5 83 11 2 0
20:1 0.45 81 5 1 0
603
40:1 0.45 88 1 0
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En todos los ensayos se alcanzé un alto contenido de FAMEs (50% a 90 % p/p).
A la temperatura mas alta estudiada (603K), se obtuvo el mayor contenido de
FAMEs (superior al 80%) y la menor selectividad hacia diglicéridos (DGSs) y
acidos grasos libres (FFASs). Por otra parte, a esta temperatura la concentracion
de monoglicéridos (MGs) en los productos de reaccion fue muy baja para todas
las relaciones molares alcohol:aceite estudiadas (indicadas como MR en la Tabla
6.1). Los resultados de los analisis cromatograficos evidenciaron una
degradacion térmica a esta temperatura, la cual fue mas notoria para las

menores relaciones molares (20:1 y 30:1).

Trabajos previos de la literatura reportan la descomposicion de FAMEs
insaturados [5-7]. Imahara et al. [6] observé la descomposicion de metil oleato a
temperaturas mayores a 573 K con tiempos de exposicion superiores a 20

minutos.

La Tabla 6.1 muestra que, para algunas condiciones, se alcanz6 conversion
completa de triglicéridos. Los principales productos de reaccion identificados en
los analisis cromatogréaficos fueron metil oleato, monoolein, diolein, acido oleico

y, en menor cantidad, metil palmitato.

En dicha tabla se puede observar que a 543 K se obtuvieron cantidades similares
de MGs y DGs, siendo sus concentraciones constantes e independientes de la
relacion molar metanol:aceite. Sin embargo, a esta temperatura los contenidos

de TGs y FFAs en los productos de reaccién fueron importantes.

La mejor respuesta experimental fue obtenida a 573 K, para relaciones molares
metanol:aceite superiores a 30:1 (filas remarcadas en la Tabla 6.1). A estas

condiciones la concentracién de DGs se mantuvo en cantidades minoritarias (3
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a 5 % p/p) y se obtuvo una cantidad significativa de MGs (11 a 16 % p/p).
También el contenido de triglicéridos y acidos grasos libres fueron despreciables

en estas condiciones.

Los resultados mostrados en la Tabla 6.1 estan de acuerdo con trabajos previos
publicados en la literatura sobre la metandlisis supercritica de aceites vegetales
[5, 8]. Por ejemplo, Valle et al. [8] obtuvo un 84% p/p de contenido de FAMES,
trabajando en un reactor batch con una mezcla de metanol y aceite de nabo
forrajero (relacion molar metanol:aceite = 40:1) a 609K y 16 minutos de tiempo

de reaccion.

6.2 Equilibrio entre fases en la purificacién de monoglicéridos

Antes de llevar a cabo la medicion del equilibrio entre fases de las mezclas de
CO2 con los productos oleosos de la metandlisis supercritica, se utilizo la
ecuacion de estado GCA-EOS (descripta en el capitulo 3) para predecir el
comportamiento de fases de mezclas binarias de CO:2 con metil oleato y

monoolein.

La Figura 6.1 muestra el equilibrio de fases del sistema binario CO2 + metiloleato
en un diagrama presion-composicion a diferentes temperaturas (298 K, 313 K,
323 Ky 333 K). Las predicciones de la ecuacién GCA-EOS para este sistema
estdn de acuerdo con los datos experimentales previamente reportados por

Inomata y col. [9].

Las predicciones muestran condiciones de equilibrio liquido-liquido-vapor (L1-
L2-V) a temperaturas mas bajas que la temperatura critica de CO2. Por ejemplo,
a 298 Ky 64 bar (presion de vapor del CO2), el sistema exhibe L1-L2-V y la
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solubilidad de metil oleato en el solvente liquido (fase L2) es aproximadamente
8.5 % pl/p. La fase vapor colapsa por encima de 64 bar, y la condicion de
miscibilidad parcial liquido-liquido permanece hasta los 93 bar. De acuerdo a las
predicciones del modelo GCA-EQOS, en el rango de presiones de 64 hasta 93 bar,
la isoterma de 298 K muestra un incremento de la solubilidad del éster en la fase

solvente liquida desde 8.5 p/p hasta 25% p/p aproximadamente.

250

Pressure, bar

0 20 40 80 80 100
CO, wt%

Figura 6.1 Comportamiento de fases del sistema CO2 + metil oleato. Simbolos:
Datos experimentales [9]. Lineas: Predicciones GCA-EOS

A temperaturas mas altas que la del punto critico de COg, el sistema muestra
equilibrio liquido-vapor. Por ejemplo, a 313 K se observa equilibrio L1-V a
presiones por debajo de los 135 bar. A esta temperatura se observa una baja
solubilidad de metil oleato en la fase solvente (V) por debajo de los 90 bar. Como
es usual, a temperaturas de operacion mas altas se requieren presiones mas

elevadas para alcanzar homogeneidad.
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En general, el dioxido de carbono tiene un bajo poder solvente para muchos
productos naturales, en particular cuando éstos son altamente polares 0 tienen
una longitud de cadena hidrocarbonada larga, como es el caso de los

monoglicéridos.

La Figura 6.2 muestra las condiciones de equilibrio entre fases del sistema CO2
+ monoolein. Este sistema es altamente inmiscible y exhibe equilibrio liquido-
liquido a temperaturas mas bajas que la critica de CO2 (por ejemplo 298 K) y
presiones mas altas que la presion de vapor de CO:2 a esa temperatura. Las
predicciones del modelo GCA-EOS indican que, a 298K, la solubilidad del
monoolein en la fase solvente (L2) es 0.013% p/p a 75 bar. Este valor se

incrementa con la presién, alcanzando 0.15% p/p a 200 bar.

A temperaturas mas altas que la del punto critico de COg2, el sistema presenta
equilibrio liquido-vapor con un lazo abierto (open loop) en el diagrama
presién/composicion. La solubilidad del monoglicérido en la fase solvente (V) es
muy baja. A 323K Nilsson y col. [10] midieron una solubilidad de monoolein en
COz2 supercritico de 0.22 % p/p a 151 bar, con un incremento hasta 0.7 % p/p a
241 bar. Las predicciones de la ecuacion GCA-EOS estan en buen acuerdo con
estos datos experimentales (ver Figura 6.2-b). Por otra parte, segun Nilsson y
col., el diolein presenta un comportamiento similar, con una solubilidad de 0.16
% p/p a 323 Ky 151 bar, y un incremento con la presion de hasta 0.8 % p/p a

241 bar.
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Figura 6.2 Comportamiento de fases del sistema CO2 + monoolein. Simbolos:
datos experimentales [10] a 323 K (o) y 333 K (o). Lineas: Predicciones GCA-
EOS.

De acuerdo al comportamiento de fases mostrado por estos sistemas binarios,
parece conveniente llevar a cabo la extraccion de metil ésteres con CO:2 a
presiones menores de 150 bar y temperaturas superiores a 313 K, a fin de evitar
la co-extraccion de mono Yy diglicéridos. Por otra parte, deberia realizarse por
encima de 90 bar para garantizar la extraccion de FAME con CO:2. Se puede
lograr una buena solubilidad de FAME con CO:2 a 298 K y presiones mas bajas,

puesto que la solubilidad es alta.

Una vez explorado el espacio de fases con el modelo GCA-EQOS, se procedi6 a
medir experimentalmente el equilibrio entre fases de mezclas de CO:2 con el
producto oleoso de la metandlisis supercritica de aceite de girasol alto oleico.
Para ello se colectaron muestras obtenidas en una serie de ensayos de
metanalisis de aceite de girasol, efectuados en el reactor batch a 573K y una
relacion molar alcohol:aceite igual a 30:1. En los experimentos se utiliz6 CO:2

provisto por Linde, con una pureza del 99.9 %.
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La Tabla 6.2 reporta los resultados de las mediciones experimentales de

equilibrio entre fases a las diferentes condiciones estudiadas.

Tabla 6.2: Datos experimentales de equilibrio entre fases de CO2 (1), FAME (2)
y MG/DG (3)

Condiciones Fase pesada Fase liviana
W1 Wo W3 W1 Wo W3
T=298 K 0.3348 0.3193 0.3459 0.9560 0.0423 0.0017

P= 75 bar 0.4005 0.3627 0.2368 0.9448 0.0516 0.0036
Fase pesadall 0.3584 0.3400 0.3016 0.9530 0.0442 0.0028
Fase liviana L2  0.4030 0.0955 0.5015 0.9868 0.0130 0.0002

0.5030 0.3739 0.1231 0.9264 0.0706 0.0030

T=313 K 0.3520 0.4245 0.2235 0.9925 0.0072 0.0003

P= 90 bar 0.3363 0.4248 0.2389 0.9916 0.0076 0.0008
Fase pesada Ll 0.3099 0.3278 0.3623 0.9908 0.0084 0.0008

Fase livianaV  0.2916 0.1700 0.5384 0.9916 0.0081 0.0003
0.4460 0.5540 0.0000 0.9946 0.0051 0.0002
0.4540 0.5460 0.0000 0.9870 0.0130 0.0000
T=298 K 0.3530 0.4240 0.2230 0.9640 0.0340 0.0020

P= 64 bar 0.3680 0.3980 0.2340 0.9650 0.0330 0.0020
Fase pesada Ll 0.4910 0.3817 0.1272 0.9551 0.0426 0.0022
Fase liviana L2  0.4584 0.3087 0.2329 0.9667 0.0313 0.0020

w1, W2 y ws3: fracciones masicas

La Figura 6.3 muestra los resultados experimentales obtenidos a 298 Ky 75 bar,
condiciones a las cuales el sistema exhibe una separacién de fases liquido-
liquido (L1-L2). Por ejemplo, una mezcla de dioxido de carbono con un producto
gue contiene aproximadamente un 21% p/p de mono y diglicéridos, se separa en
dos fases liquidas. La fase extracto, rica en solvente (fase liviana), tiene

aproximadamente un 9% p/p de FAME (98.5 % p/p en base libre de solvente) y
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la fase refinado, rica en productos oleosos (fase pesada), presenta una

concentracion de CO2 de aproximadamente 50% p/p.

La dispersion de los datos experimentales de la fase pesada puede asociarse a
errores producidos durante el muestreo, debido a la alta densidad de las fases
liquidas y la sensibilidad del sistema a pequefios cambios de presion (de

aproximadamente 0.5 bar).

0.9

MG/DG 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1.0 CO,

Figura 6.3 Diagrama de fases para el sistema CO:2 + metil ésteres + acilgliceroles
(monoglicéridos + diglicéridos) a 298 K y 75 bar. Simbolos: (e) Datos
experimentales obtenidos en este trabajo. Lineas punteadas: Predicciones GCA-
EoS

La Figura 6.3 muestra también las predicciones del equilibrio liquido-liquido de
la ecuacion GCA-EQOS para este sistema. Cabe aclarar que en los calculos con
la GCA-EOS los acilgliceroles (mono y diglicéridos) fueron representados a
través de la estructura molecular del monoolein. Esta simplificacion se baso en

la hipétesis de que, bajo condiciones de equilibrio liquido-vapor y liquido-liquido,
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los mono y diglicéridos distribuyen igualmente entre ambas fases. Datos
experimentales previos reportados por Nilsson y col. [10] muestran una
concentracion similar de monoglicéridos y diglicéridos en CO2 supercritico para
el rango de presion y temperaturas estudiado en este trabajo, lo que respalda la

hipoétesis adoptada.

La Figura 6.4 muestra el equilibrio de fases del sistema CO:2 + metil ésteres +
acilgliceroles (monoglicéridos + diglicéridos) a 313 K y 90 bar. En este caso el
sistema exhibe equilibrio liquido-vapor (L1-V). La concentracion de CO:z en la
fase liquida (fase pesada) oscila alrededor del 29 - 45 % p/p. La solubilildad de
FAME en la fase solvente (fase liviana) es muy baja (<0.8 %). Podemos ver en
la figura que el modelo GCA-EoS predice cualitativamente el comportamiento del
sistema, con una sobreprediccidn de la concentracion de CO: en la fase refinado.

Sin embargo, predice con buena calidad la particion de FAME vy acilglicéridos.

Desde el punto de vista de un proceso de extraccion, no resulta conveniente
operar a 90 bar y temperaturas superiores a la temperatura critica del COg,

debido a la muy baja solubilidad de FAME en el solvente bajo estas condiciones.

Figura 6.5 muestra los resultados experimentales obtenidos en las mediciones
de equilibrio liquido-liquido-vapor (L1-L2-V) a 298 K y 64 bar, para el sistema
CO2 + metil ésteres + acilgliceroles. En la figura se representan solo las dos fases
liguidas. En estas condiciones, la fase liquida liviana estd compuesta
principalmente de metil ésteres y CO2, con pequefas cantidades de MG/DG
(0.2% pl/p). La fase liquida pesada contiene todos los componentes y la fase
vapor es practicamente COz puro, con cantidades insignificantes de metil ésteres

y acilgliceroles.
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FAME
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MG/DG 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 cO

Figura 6.4 Diagrama de fases para el sistema CO:2 + metil ésteres + acilgliceroles
(monoglicéridos+diglicéridos) a 90 bar y 313 K. Simbolos: (e) Datos
experimentales obtenidos en este trabajo. Lineas punteadas: Predicciones GCA-
EoS.

De acuerdo con estas mediciones, a 298 K y 64 bar, la concentracion de FAME
en la fase liquida liviana (L2) es del 3-4% p/p. Este resultado concuerda, en orden
de magnitud, con la prediccion del modelo GCA-EoS para el sistema binario CO2
+ metil ésteres, que muestra una concentracion maxima de FAME de 8.5 p/p en
la fase liviana. El valor de solubilidad es menor en el sistema ternario, por la
presencia de MG/DG. En este caso también se observan discrepancias entre los
resultados del modelo GCA-EoS y los datos experimentales de la composicion
de la fase liquida pesada. Esto puede atribuirse nuevamente a los posibles
errores experimentales durante el muestreo y/o a la simplificacién adoptada en

el modelo al representar la mezcla de MG/DG con la estructura del monoolein.
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Figura 6.5 Diagrama de fases para el sistema CO:2 + metil ésteres + acilgliceroles
(monoglicéridos + diglicéridos) a 64 bar y 298 K. Simbolos: (e) Datos
experimentales obtenidos en este trabajo. Lineas punteadas: Predicciones GCA-
EoS.

6.3 Separacién de monoglicéridos y metilésteres con CO:2
6.3.1 Ensayos experimentales

Se utilizé el extractor Soxhlet de alta presion descripto en el inciso 2.3.1 del
capitulo 2, para estudiar experimentalmente el fraccionamiento con CO: liquido,
de la fase oleosa obtenida en la metandlisis supercritica de aceite de girasol alto
oleico. La operacién del extractor constituye un proceso en flujo cruzado, con un

namero de etapas igual a la cantidad de ciclos cumplidos.

Se procesaron muestras de aproximadamente 17g, conteniendo un 77% de
FAME y un 23% de MG/DG. Una mezcla de estas concentraciones presentara
miscibilidad liquida parcial con el CO2 a 298K. Los datos de equilibrio liquido-
liquido-vapor de la Tabla 6.2 muestran que, a 298K y 64 bar, en un primer ciclo
de extraccion esta mezcla se separara en dos fases liquidas y una fase vapor:

una fase extracto L2, rica en solvente, conteniendo aproximadamente un 3-4%
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de FAME y un contenido de MG menor a 0.2%; una fase refinado L1 con
alrededor de un 35% de MG en base libre de solvente y una fase vapor rica en
CO2y minimas trazas de FAME y MG/DG. El FAME contenido en la fase refinado
sera extraido preferentemente en los siguientes ciclos, para dar como producto

final un producto enriquecido en MG.

Se efectuaron dos réplicas, operando el extractor a una temperatura de 323 K
en el fondo y 278 K en el tope. Se completaron cuatro ciclos de extraccion, en
una operaciéon continua de 30 minutos. Se obtuvieron dos productos liquidos. De
la fase extracto, rica en COz2, se recuperaron 11.1 g de FAME con una pureza
del 98.1%. Por su parte la fase refinado, libre de solvente, consistio de una

mezcla de FAME + MG con un 61.4% de MG.

6.3.2 Simulacion Mateméatica

La predicciones del modelo GCA-EOS mostraron que el binario CO2 + FAME
exhibe completa miscibilidad a 298 K y presiones cercanas a 100 bar y
superiores (ver Figura 6.1). Por otra parte, el binario CO2 + MG presenta
miscibilidad liquida parcial, con una muy baja solubilidad de MG en la fase
solvente (ver Figura 6.2). En concordancia con estas observaciones, la
determinacién experimental del equilibrio liquido-liqguido de la mezcla ternaria
CO2+ FAME + MG a 298 K 'y 75 bar (ver Figura 6.3) indican la factibilidad técnica
de llevar a cabo un proceso de extraccion liquido-liquido para fraccionar los

productos oleosos obtenidos en la metandlisis supercritica.

Para evaluar las condiciones de operacion (temperatura, presion y carga de

solvente) de una columna en contracorriente, se simulé una extraccion
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multicomponente utilizando la ecuacion GCA-EOS como modelo predictivo del
equilibrio entre fases. Se utilizo para ello el programa GCEXTRACT, desarrollado
por Andersen [11]. Mayores detalles sobre esta rutina pueden encontrarse en la

literatura [12,13].

Se simulé la operacion de un extractor isotérmico de 7 etapas tedricas, para la
separacion de un producto de reaccion conteniendo 80% p/p de metiloleato +
20% p/p de monoolein. Como objetivo de separacion, se especificO una
concentracion de 0.2% p/p de FAME en el refinado. Ademas, la carga de
solvente fue calculada especificando una concentracion de FAME de 0.2% P/P

en el producto refinado.

La Figura 6.6 muestra los resultados obtenidos en la simulacion de la separacion
metil oleato — monoolein con CO:2 liquido a 298 K, para un rango de presiones
de 70 a 150 bar. La figura representa la concentracion del monoglicérido en el
extracto (en base libre de COz2) en funcion de la presion y la relacion masica
solvente:alimentacion, requerida para alcanzar una especificacion de 99.8% p/p

de MG en el producto refinado.

Como era de esperar, la carga de solvente disminuye con la presién de operacion
del extractor. Sin embargo, por encima de 110 bar, la carga requerida no
disminuye sustancialmente, manteniéndose en aproximadamente 5.75 kg de

CO2/kg de alimentacion.

Por otra parte, el contenido de monoglicérido en el extracto incrementa casi
linealmente con la presion, desde alrededor de 2.1% p/p hasta 4.5% p/p a 75 bar

y 145 bar, respectivamente.
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Figura 6.6 Proceso de extraccion liquida para la separacion FAME/MG con CO2
at 298 K, en un equipo en contracorriente de 7 etapas tedricas.

Cuando el proceso de separacion es operado a 298 K y 75 bar (condiciones
experimentales reportadas en la Figura 6.3) es necesario cargar 10 kg CO2/kg
de alimentacion para alcanzar la especificacion fijada. Esta alta carga se debe

principalmente a la miscibilidad liquida parcial entre el CO2 y metil oleato a estas
condiciones de operacion (ver Figura 6.3).

Un problema que podria plantearse al operar el equipo a bajas temperaturas
seria la eventual aparicion de una fase sélida, si se tiene en cuenta la
temperatura de solidificacién del monoolein (308K). Sin embargo, la solubilidad

del CO2 en el monoglicérido baja el punto de fusion de la mezcla, basado en un
comportamiento eutéctico. Esto estd de acuerdo con las determinaciones

experimentales llevadas a cabo a 298 K, en las que no se observaron
condiciones de equilibrio sélido-liquido.
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En principio podria obtenerse una mayor selectividad mediante una extraccion
con CO2 con condiciones supercriticas. Datos experimentales reportados en la
literatura [9], indican que a 313K la presion deberia superar los 90 bar a fin de
obtener una buena solubilidad de los ésteres en la fase supercritica. También los
resultados obtenidos indicaron una solubilidad mas baja de MG en la fase

extracto a una dada presion.

La Figura 6.7 muestra el resultado de la simulacion del fraccionamiento
FAME/MG con CO:2 supercritico, para una temperatura de operacion de 313Ky

cubriendo el mismo rango de presiones estudiado en las simulaciones a 298K.

Figura 6.7 Proceso de extraccion con CO:z supercritico a 313K, para la
separacion FAME/MG

Los resultados obtenidos en este caso son similares a los alcanzados en la

operacion liquido-liquido. Se observa un marcado incremento en la carga de CO:
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requerida para alcanzar el contenido de MG especificado en el producto refinado,
a presiones entre 100 y 120 bar. Nuevamente el contenido de MG en la fase

extracto se incrementa linealmente con la presion.

Comparada con la extraccion liquida a 298K, el principal problema de la
operacion supercritica es que se requiere una carga solvente:alimentacion mas
alta para alcanzar la especificacion de producto refinado. Por ejemplo, de
acuerdo a la Figura 6.6, a 110 bar el proceso de extraccion a 313 K requiere 17
kg CO2/kg alimentacion. Por otra parte, si se especifica un 3.5% p/p de MG en la
fase extracto (en base libre de CO3), es posible alcanzar los 99.8% p/p de MG
en la fase refinado trabajando a 313 K y 130 bar con una relacién

solvente:alimentacion de 8.7 kg CO2 /kg de alimentacion.

6.4. Conclusiones

En este capitulo se reportaron los resultados obtenidos en los estudios de
fraccionamiento de la fraccion oleosa obtenida en la metandlisis supercritica de

aceite de girasol, con el objetivo de recuperar monoglicéridos.

Para ello se efectuaron primeramente ensayos de metandlisis supercritica de
aceite de girasol alto oleico en un reactor batch, operando a 573K con una
relacion molar metanol:aceite de 30:1. La fraccién oleosa de los productos de
reaccion mostraron una composicién aproximada de un 80% p/p de FAMESs, un

16% de MGs y un 4% de DGs, aproximadamente.

Se midieron luego la condiciones de equilibrio entre fases de mezclas de estos
productos con CO:2 en estado liquido (a 298K) y supercritico (a 313K). Para ello
se utilizd6 una celda de equilibrio de volumen variable, con ventanas de
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observacion. Los resultados mostraron que en principio es posible separar la
mezcla y generar una fase FAME con un 98% p/p de pureza, operando bajo
condiciones de equilibrio liquido-liquido-vapor y liquido-liquido, a 298 K / 64 bar

y 298 K/ 75 bar, respectivamente.

El modelo GCA-EOS demostr6 una buena capacidad predictiva del
comportamiento multifasico del sistema ternario FAME + MG + CO:2 bajo las
condiciones estudiadas de equilibrio liquido-liquido-vapor a 298 K y liquido-vapor
a 313 K. Por lo tanto, este modelo constituye una herramienta confiable para

disefiar un proceso de extraccion multietapas con CO:2 a alta presion.

En tal sentido se model6é un proceso de extraccion en contracorriente de siete
etapas teoricas, empleando CO2 como solvente tanto en estado liquido como
supercritico, y fijando como objetivo de separacion la obtencién de un producto
refinado conteniendo un 99.8% p/p de MG. Los resultados muestran que es
posible fraccionar una mezcla con un 80 % p/p de FAME y un 20% de MG usando
aproximadamente 7 kg de CO:2 / kg de productos oleosos, cuando el extractor
opera a 298 Ky 110 bar. En este caso la fase extracto contiene un 3.5% p/p de
MG. Si el extractor opera a 313 K y presiones similares, es posible reducir el
contenido de MG en la fase extracto a aproximadamente un 2 % p/p de MG,
reduciendo la pérdida de MG de casi 15% a menos del 8%. Sin embargo, en este
caso se requiere una relacion CO2 / alimentacion mas alta (17 kg de CO2/ kg de

alimentacion) para alcanzar la especificacion de MG en el producto refinado.

Se completaron los estudios llevando a cabo experiencias de extraccion liquido-
liquido en corriente cruzada, utilizando un extractor Soxhlet de alta presion. Se

procesaron muestras de biodiesel conteniendo un 23 % p/p de acilgliceroles, vy,
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después de 4 ciclos de extraccion cruzada, se separo casi un 85% de los FAMESs

inicialmente presentes en la muestra, con una concentracion del 98% p/p.
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CAPITULO 7

Conclusiones y Trabajo a Futuro

Los estudios realizados en esta tesis son parte de un proyecto de investigacion
que tiene por objetivo desarrollar tecnologias para biorefinerias de base
oleaginosa. Dichas biorefinerias proponen implementar el concepto conocido
como residuo cero en cadenas de valor (“zero waste supply chain”) en el contexto
de plantas oleaginosas. En tal sentido, se estudiaron tecnologias para el
procesamiento de residuos, como son las borras de aceite o los fondos de
tanque, con el objetivo de valorizarlos mediante la produccién de combustibles o

compuestos de alto valor agregado.

Se llevaron a cabo reacciones de etandlisis en un reactor continuo, en primer
lugar con aceites refinados, cuyo resultado es conocido, para poner en marcha
el equipo donde se encontraron dificultades en el control del caudal y sobre todo
en alcanzar y mantener las condiciones térmicas. Una vez resueltos los
inconvenientes, se estudio la transesterificacion de aceite de coco con distintos
contenidos de acido ladrico. Los resultados alcanzados muestran que, a
diferencia de la tecnologia convencional, mediante la tecnologia supercritica es
posible procesar aceites no refinados, aun cuando tengan un alto contenido de
acidos grasos libres o haya presencia de agua. En lo que respecta a la operacion
supercritica, los estudios realizados muestran la importancia de contar con datos
de densidad de la mezcla reactiva para evaluar la cinética de la reaccién. Datos
gue resultan de importancia a la hora de escalar el proceso continuo.
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En segundo lugar se estudio la recuperacion de acidos grasos de borras de
aceite de soja y de girasol. Este estudio surge de la inquietud de recuperar el
aceite ocluido en las borras, dado que el mismo tiene mas valor como tal, que
las borras como materia prima para alimento balanceado. EI comportamiento
viscoelastico de las mismas complica el procesamiento en frio, a menos que se
usen grandes cantidades de solventes organicos. En esta tesis se propone por
primera vez realizar una recuperacion reactiva de dicha fraccion de aceite. Sin
embargo el rendimiento alcanzado fue mayor al correspondiente al aceite ocluido
debido a que también se transesterifican los acidos grasos de los fosfolipidos.
La principal dificultad encontrada en estos estudios es la formacion de

compuestos solidos que complican el procesamiento en continuo de las borras.

Por ultimo, se evaludé la produccion y purificacion de surfactantes, también
mediante tecnologias intensificadas por presion. Fijando condiciones menos
drasticas, se produce la transesterificacion parcial del aceite, resultando en
productos de reaccion constituidos por una mezcla de esteres, monoglicéridos y
cantidades menores de diglicéridos. A diferencia del proceso convencional de
produccion de monoglicéridos, los productos de reaccidon cuentan con una
diferencia de volatilidad que hace mas sencilla su separacion. Se evalud la
factibilidad técnica de fraccionar la mezcla de los productos con CO2 sub y
supercritico (a temperatura ambiente). Para ello se aplicaron principios de la
ingenieria del equilibrio entre fases. En base a datos experimentales de equilibrio
y su modelado termodinamico, se seleccionaron condiciones de operaciéon para
una extracciéon en una celda Soxhlet de alta presion, donde se verificd la
factibilidad de alcanzar en pocas etapas (4 etapas en flujo cruzado) una pureza

de mas del 60% de monoglicéridos en la fase refinada y aproximadamente un
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98% de ésteres en la fase extracto (ambas composiciones libres de solvente).
Por altimo, se realizé el disefio conceptual de un fraccionador contracorriente a
alta presion que indico que, con sélo siete etapas teoricas, seria factible obtener
monoglicéridos al 98% con una recuperacion mayor al 96%. Esta calidad de
producto y merma resultan imposibles de alcanzar en el método convencional,
que plantea una glicerdlisis de aceites vegetales y destilacion bajo vacio a
temperaturas superiores a los 250°C para fraccionar monogliceridos de

triglicéridos.

Los estudios realizados en esta tesis abordan varios conceptos interesantes para
ser aplicados en el contexto de un polo de procesamiento de aceites vegetales,
como son las plantas de molienda de semillas, refinado de aceite y produccion
de biodiesel. Asimismo, se plantean nuevos interrogantes y aparece, como
potencial trabajo a futuro de cada etapa, las cuestiones que se indican a

continuacion.

La experiencia de puesta en marcha del reactor continuo escala banco permitié
tomar datos para realizar la ingenieria basica del reactor escalado. En forma
equivalente se requieren propiedades de transferencia de calor para el disefio
de intercambiadores. Al igual que lo mostrado en esta tesis sobre las
consecuencias de asumir que la densidad del medio reactivo es la de una mezcla
de liquidos ideales, los coeficientes de transferencia de calor también presentan
alta sensibilidad en medios supercriticos, en funcion de la temperatura, presion
y composicion de la mezcla. Estas propiedades son necesarias para realizar la

ingenieria basica de una planta piloto de transesterificacion supercritica.
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En lo que respecta al procesamiento de borras, de los resultados obtenidos surge
la necesidad de evaluar etapas de pretratamiento que eviten la posterior
formacion de sdlidos en el reactor. Una hipoétesis planteada en esta tesis es la
carbonizacion parcial de la borra debido al contacto directo con las paredes del
reactor durante la etapa de calentamiento. Se pretende evaluar un premezclado
con alcohol a temperaturas intermedias y transesterificar sélo aquellos
compuestos solubles como son el aceite y algunos de los fosfolipidos. Por
ejemplo, a temperatura ambiente la fosfatidil colina es soluble en metanol y
etanol, mientras que la fosfatidil etanolamina es parcialmente miscible y el
fosfatidil inositol inmiscible en dichos alcoholes. Ademas, evitar la carbonizacion
de aquellos compuestos insolubles puede simplificar la etapa de purificacion del

producto final.

En relacidn a materias primas residuales, es de interés extender los estudios
realizados al procesamiento de aceite vegetal usado (AVU), residuo de volumen
importante en grandes centros urbanos. La factibilidad técnica ya fue
demostrada por algunos autores en la literatura. Sin embargo, es necesario es
contar con el know-how del procesamiento de una materia prima no uniforme,
que también puede contener sdlidos y otros compuestos productos de

degradacion térmica.

Por ultimo, la columna de purificacion de monoglicéridos contracorriente a alta
presion fue disefiada conceptualmente sobre la base de datos de equilibrio,
modelado termodindmico de los mismos y simulacibn matematica de una

columna, determindndose el nUmero de etapas de equilibrio tedrico.
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Sin embargo, con el fin de evaluar propiedades de transporte y comportamiento
del producto de alta pureza, antes y después de expandir la mezcla refinada,
seria interesante la construccion de una columna de extraccion contracorriente

para el fraccionamiento de monoglicéridos.
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APENDICE A

Métodos Analiticos

Como parte de los experimentos llevados a cabo en este trabajo de tesis, se
debid caracterizar la materia prima utilizada en los ensayos (aceites vegetales y
borras procedentes del desgomado de aceites) y analizar la composicion de los
productos oleosos obtenidos en los ensayos. Para ello se us6 fundamentalmente
cromatografia gaseosa. En algunos casos se complet6 el analisis con corridas
en un cromatégrafo gaseoso con espectrometria de masas y en un cromatografo
liguido. Ademas se emplearon técnicas gravimétricas tanto para la
caracterizacion de borras de aceite, como para evaluar los balances de masa en

ensayos y poder estimar los rendimientos alcanzados.

1. Caracterizacion de borras

Dependiendo de su origen, forma de obtencién y conservacion, las borras de los
aceites vegetales presentan variabilidad en su composicion, siendo los tres
componentes principales triacilgliceroles, fosfolipidos y agua. Para determinar su
concentracion se utilizaron procedimientos estandarizados, aplicables a este tipo

de materiales.

Los materiales insolubles en hexano, que indican el grado de impureza de las
borras, se cuantificaron usando el método oficial AOCS Ja 3-87 [1]. Esta técnica

consiste en realizar sucesivos lavados del material con n-hexano vy filtracion a
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través de una membrana de fibra de vidrio de 0.8um de diametro de poro y 30

mL de capacidad.

El contenido de fosfolipidos en las borras fue determinado por analisis de
material insoluble en acetona, siguiendo la metodologia empleada por Ceci et al.
[2] basada en el método oficial AOCS Ja 4-46 [3]. Este método consiste en la
precipitacion de los fosfolipidos contenidos en la muestra con acetona fria (5°C)

y su posterior centrifugacion.

Se evalué el contenido de humedad por gravimetria, utilizando una balanza
termogravimétrica (Sartorius MA 35) a 105°C hasta que la pérdida de peso no
excediera el 0.05% por cada 30 minutos de secado. Este procedimiento
corresponde a la norma AOCS Ca 2c-25 [4] para determinacion de contenido de
humedad y de compuestos volétiles por secado, aplicable a aceites vegetales y

grasas.

Por diferencia entre la masa de borra cruda menos la masa de impurezas,

humedad y fosfolipidos, se obtiene el contenido de triglicéridos totales.

Por altimo, se procedié a analizar el perfil de fosfolipidos por cromatografia
liguida de alta performance (HPLC), siguiendo el enfoque utilizado por Hurst y
Martin [5] modificado por los métodos oficiales AOCS Ja7b-91 [6] y IUPAC 5.302

[7] para el analisis cuantitativo de concentrados de lecitina vegetal.

Para los analisis se usé un equipo HPLC Perkin Elmer Series 200, provisto de
una bomba HPLC, con una valvula de inyeccion con un lazo de 10 ul y con
detector UV/Vis para medir absorbancia en el rango de 190 a 700 nm. La
absorbancia del detector se fij6 en 206 nm para la determinacién de fosfolipidos.

Se utiliz6 una columna Nucleosil 50-5 de acero inoxidable, de 250 mm de
202



longitud y 4.6 mm de diametro interno, empacada con silica gel microparticulada

esférica de 5 um de diametro y un didametro de poro de 50 A.

Se utilizd como fase mévil n-hexano, isopropanol y buffer acetato (preparado con
2.65 ml de solucién de acetato de sodio 0.2 M y 7.35 ml de solucion de acido
aceético 0.2 M) en proporcion 8:8:1 (v/v). El caudal de la misma en la columna
fue ajustado a 1 ml/min para obtener una buena separacién de los picos con un

tiempo de equilibrado isocratico de 5 min entre cada lazo de inyeccion de 10 ml.

La calibracion de la columna de HPLC fue llevada a cabo utilizando una mezcla
estandar que contenia 2.4 mg de L-a-fosfatidiletanolamina (PE), 3.0 mg de L- a-
fosfatidilcolina (PC), 1.8 mg de L-a-fosfatidilinositol (PlI) y 0.6 mg de L-a-

lisofosfatidilcolina (LPC) en 2 ml de solucion de cloroformo.

2. Analisis de productos oleosos por cromatografia gaseosa

Las muestras oleosas obtenidas en los distintos ensayos de reaccion y
fraccionamiento fueron analizadas por cromatografia gaseosa en un equipo GC-
Varian Star 3400 CX. El equipo fue ensamblado con un detector de ionizacion

de llama (FID) y una columna capilar (J&W Scientific, modelo DB-5ht, de 15 m

de longitud, 0.32 mm de diametro interno y 0.10 um de espesor de pelicula).

Las condiciones cromatograficas fueron seleccionadas de acuerdo a las normas
europeas EN 14103:2011 [8] y 14105:2011 [9], modificadas de acuerdo al
meétodo oficial AOCS (Cd 11b-91) [10], para determinar metil 0 etil ésteres
(FAMEs y FAEEs), acidos grasos libres (FFAs), monoglicéridos (MGSs),
diglicéridos (DGs) vy triglicéridos (TGs). En la Tabla A.1 se muestran las

condiciones utilizadas.
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Tabla A.1: Condiciones cromatograficas utilizadas para el analisis de muestras
de reaccion y fraccionamiento.

Temp. Temp. Presién Hz en Caudal H2 en Caudal .
. Caudal Aire
inyector detector cabeza columna columna make-up
o o . . . (ml/min)
(°C) (°C) (psi) (ml/min) (ml/min)
320 350 4 2 40 200
Relacién de Split=20a1
Temp. inicial Tiempo a temp. Temp. final Tiempo a Velocidad
Programas columna inicial columna temp. final calentamiento
(°C) (min) (°C) (min) (°C/min)
Inicio 70 1 70 0 15
1 70 0 180 0 15
2 180 0 230 0 7
3 230 0 330 15 10

En la cuantificacién de los alquil ésteres se emplearon tetradecano como

estandar interno y metil heptadecanoato como compuesto de referencia. Tanto

estos compuestos como las muestras incognitas se utilizaron siempre disueltos

en piridina, en una concentracion de 10 mg/ml

A titulo de ejemplo la Tabla A.2 reporta la composicion de las muestras

preparadas para construir la curva de calibracion de la Figura A.1

Tabla A.2: Preparaciéon de viales de inyeccion cromatograficos de 1 ml para
construir curva de calibracién de alquil ésteres.

Volumen (ul)
Tetradecano 100 | 100 100 100 100
(20 mg/ml)
Metil heptadecanoato 100 90 80 70 60
(20 mg/ml)
Piridina 200 210 220 230 240
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Figura A.1: Curva de calibracion tipica para analisis de ésteres.

Con los datos conocidos de la relacion de masas metil heptadecanoato /
tetradecano de cada muestra inyectada y con la relacion de areas de los picos
de metilheptanoato y tetradecano obtenidos en el correspondiente
cromatograma, se construye la curva de calibracién mostrada en la figura. Con
esta curva se puede determinar luego, en una muestra incognita, la composicion
de los alquil ésteres, considerando equivalentes las relaciones de areas alquil

ester / tetradecano y metil heptanoato / tetradecano.

Para determinar la composicién de los acidos grasos obtenidos en los ensayos
de hidrdlisis de borras, se construyé una curva de calibracion equivalente,

utilizando en este caso acido linoleico como compuesto de referencia.

Por su parte, en los estudios que involucraron el fraccionamiento y la medicion
del equilibrio entre fases de mezclas conteniendo alquil ésteres, mono y
diglicéridos la concentracion de éstos ultimos fue determinada a partir de curvas
de calibracion construidas empleando monoolein y diolein como compuestos de

referencia.
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Al cromatografo se inyectaron siempre muestras de 2 uL de una solucion liquida
preparada con 0.1 ml de piridina, 0.1 ml de estandar interno (solucion de
tetradecano en piridina de concentracion igual a 10 mg/ml), 0.1 ml de la muestra
incégnita (también en solucién de 10 mg/ml en piridina) y 0.1 ml de agente
sililante. Como agentes sililantes se utilizaron N-Metil-N-(trimetilsilil)
trifluoroacetamida (MSTFA) o soluciones de (bis[trimetilsilil]tri-fluoroacetamida
(BSTFA) en (trimetilclorosilano (TMCS) en una relacién 2:1 v/v. Previo a cada
inyeccion, el vial con la solucion a inyectar se colocaba en un horno a 343 K
durante 20 minutos para facilitar y dar tiempo a la reaccion de derivatizacién de

los acidos.

3. Analisis de productos oleosos por cromatografia gaseosa con

espectroscopia de masas

Con el fin de explorar si los productos de reaccion tenian compuestos
desconocidos a parte de los esperados, derivados de lipidos polares y neutros,
se utilizé un cromatégrafo gaseoso con espectroscopia de masas (GC/MS Clarus
500) calibrado de acuerdo al protocolo de Software Turbo Mass, capitulo 6 (pag.
117-142). Se utiliz6 un estandar de calibracion de perfluorotrimetil amina para
masas desde 2 hasta 614 u.m.a. y un software de biusqueda NIST MS-NIST 08
[11] para identificar los compuestos a través de sus espectros de masa,
comparados con los de la correspondiente libreria de espectros. Las muestras
fueron preparadas siguiendo el mismo protocolo, aplicado en el analisis por

cromatografia gaseosa, descripto en el inciso 2.

En la Figura A.2 se muestra un cromatograma tipico obtenido por GC/MS.
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Figura A.2: Cromatograma tipico de los productos de reaccién obtenido por GC-
MS. (a) Tetradecano, (b) Etil Palmitato, (c) Acido Hexadecanoico (C16-0), (d) Etil
linoleato, (e) Etil oleato, (f) Etil estearato, (g) Acido Z,Z- 9,12-octadecadienoico
(C18-2),(h) Acidoz-9-octadecenoico (C18-1), (i) Acido Octadecanoico (C18-0),
(j) Bis(2-etilhexil) adipato, (k) Monopalmitin (I) Monoolein, (m) Diolein, (n) B-
Sitosterol.
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APENDICE B

Comportamiento PVT de borras de aceite de soja + agua

90% p/p de agua

80% p/p de agua

70% p/p de agua

p=0.77 g/cm3 p=0.70 g/cm3 p=0.70 g/cm3 p=0.70 g/cm3

T (°C) P(bar) T (°C) P(bar) T (°C) | P(bar) T (°C) | P(bar)
199.8 13.04 200.1 13.04 202.0 14.07 203.8 16.13
211.4 16.13 211.3 17.16 210.6 17.16 211.5 19.22
219.6 20.25 220.0 21.28 220.1 22.31 2241 26.43
230.3 26.43 229.0 26.43 228.6 26.43 234.0 31.57
240.3 32.60 242.1 34.66 238.4 32.60 246.0 40.84
249.7 39.81 249.3 39.81 246.6 38.78 255.5 49.07
259.8 49.07 257.1 47.01 256.6 45.98 264.0 55.25
269.7 74.80 269.0 57.31 270.9 58.34 265.5 57.31
271.0 102.60 277.9 65.54 282.1 71.72 273.7 63.48
272.5 124.21 288.1 76.86 287.8 80.98 275.3 66.57
273.0 141.71 297.9 89.22 294.5 91.27 284.6 75.83
275.0 161.27 300.0 96.42 299.6 99.51 294.5 88.19
275.6 175.68 305.6 127.30 303.5 106.71 295.0 90.24
277.1 197.30 309.8 162.30 309.6 135.54 302.8 99.51
278.0 206.56 312.6 188.03 309.7 | 138.62 | 308.5 | 108.77
314.8 210.68 | 312.29 | 156.12 310.7 115.98
314.2 175.68 311.2 119.07
314.7 141.71
316.1 155.09
316.8 164.36
317.7 170.53
319.0 180.83
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