UNIVERSIDAD NACIONAL DEL SUR

TESIS DE DOCTOR EN INGENIERIA QUIMICA

TECNOLOGIA SUSTENTABLE PARA EL FRACCIONAMIENTO DE
ACETATOS DE GLICEROL. PROPIEDADES, MODELOS, ENSAYQOS
PILOTO Y DISENO CONCEPTUAL

MARIANA FORTUNATTI MONTOYA

BAHIA BLANCA ARGENTINA

2021







UNIVERSIDAD NACIONAL DEL SUR

TESIS DE DOCTOR EN INGENIERIA QUIMICA

TECNOLOGIA SUSTENTABLE PARA EL FRACCIONAMIENTO DE
ACETATOS DE GLICEROL. PROPIEDADES, MODELOS, ENSAYQOS
PILOTO Y DISENO CONCEPTUAL

MARIANA FORTUNATTI MONTOYA

BAHIA BLANCA ARGENTINA

2021




Prefacio

Esta Tesis se presenta como parte de los requisitos para optar al grado Académico de Doctor
en Ingenieria Quimica, de la Universidad Nacional del Sur y no ha sido presentada
previamente para la obtencion de otro titulo en esta Universidad u otra. La misma contiene
los resultados obtenidos en investigaciones llevadas a cabo en la Planta Piloto de Ingenieria
Quimica, dependiente del Departamento de Ingenieria Quimica durante el periodo
comprendido entre el 01 de abril de 2015 y el 23 de febrero de 2021, bajo la direcciéon de la
Doctora Selva Pereda y el Doctor Pablo Hegel.

Mariana Fortunatti Montoya

Bahia Blanca, 23 de febrero de 2021.

UNIVERSIDAD NACIONAL DEL SUR

Secretaria General de Posgrado y Educacion Continua

La presente tesis ha sido aprobadael 26 / 03 /2021 , mereciendo la

calificacion de 10 ( SOBRESALIENTE ).




A mis hermanos,

por ser todo,

A mi mamd y a mi papd,

por ensefiarme lo importante

y acompanarme

Aprender es descubrir lo que ya sabes,

Hacer es demostrar lo que sabes,

Enseiiar es recordarles a otros que saben lo mismo que tii,
Todos somos aprendices, ejecutores, maestros...

Richard Bach



Agradecimientos

Gracias, es una palabra que digo mucho y de manera sincera, pero aprovecho este
apartado para recordarselo a quienes me ayudaron para llegar a este lugar. Como dijo Julio

Cortazar: "Las palabras nunca alcanzan cuando lo que hay que decir desborda el alma".

Les agradezco a mis directores Selva y Pablo, por haberme dado un lugar sin
conocerme y confiado en mi para trabajar con ellos. Les agradezco las horas de trabajo, que
fueron muchas y siempre estuvieron ahi, porque ambos son incansables, por su pasién y
amor por lo que hacen que inspira a otros a seguirlos. Los dos sacan ideas, desafios y
respuestas que no se ven a simple vista, porque tienen el ojo entrenado y ensefian a verlas

a otros.

A las instituciones publicas que hicieron posible mi formacién, comenzando con la
Universidad Nacional del Sur por brindarme el espacio para formarme como alumna, desde
la escuela secundaria hasta mi formacion de posgrado y darme un lugar para
desenvolverme como docente en diferentes areas. A CONICET por tener la estructura para
que los desarrollos de investigacidn nacional tengan marco y financiamiento. Y en particular

a PLAPIQUI-CONICET por darme un espacio para desarrollar esta tesis.

A Esteban, y en él, alos profesores que inspiran y transmiten conocimiento de manera
constante, incluso en una charla de café. A Willy, Guillermo Mabe, por creer en mi mas de lo
necesario, por ensefiarme de tuercas, libros, palabras en inglés, por mostrarme su musica y

dejarme compartir la mfa. {Porque es un orgullo formar parte del grupo de Esteban y Willy!

Atodas las personas de la planta que se tomaron un minuto para preguntar qué estaba
haciendo o midiendo en las horas de “volante” y el “iman”. A las chicas del piso de planta por
prestarme termo, mate, yerba y todo lo que pudiera necesitar. Si tengo que agradecer a
quien siempre me presto material de vidrio, cinta y cuanta cosita de laboratorio u oficina
faltara, o s6lo un par de palabras, es imposible no nombrar a Clari, que esta en todo para
todes en el pasillo de termo y alimentos. A todas las chicas de alimentos por el diaa diayla

buena onda. A Any, Nora, las secretarias y la gente del taller por la ayuda en lo diario.

A mis compafieros de cursos, Mati, Paz, Cele y Charly, porque con ellos fueron mas
amenos y siempre es mejor estudiar en grupo y debatir ideas. A Luis y Mati por compartir
ideas, momentos, resultados, ideas, siempre con una sonrisa. A Andrés, por los mates en la
oficina y por la musica compartida. A Fran, por ayudarme con Fortran, con la GCA, por las

horas de docencia compartida, por mostrarme sus resultados de cosas y explicarmelos y

ii



estar dispuesto a ver los mios. A Marcelo por siempre tener su puerta de la oficina abierta
para cualquier consulta. A Pau y Mari, por compartirme sus oficinas, palabras, datos, risas y
estar cuando se necesita. Al grupo de termo en general por los cumpleafios y café de pasillo,

por sus historias, datos y anécdotas que surgian.

A Bel y Nati, por su paciencia, sus consejos, su cariio, su tiempo cuando me trababa
con algo o no sabia como armarlo. A las dos gracias por abrirme no solo su oficina sino su
casa, por dejarme ser la tia postiza de sus hijos, y por ensefiarme de cosas para la tesis
docencia y como enfrentar problemas reales. Gracias a Vicky y Mica por las tardes de juegos
donde me hacen volver a lo mas puro y esencial, a lo simple. Gracias a Jose, Agos y Bauti,
porque sus risas, besos y miradas revitalizan y reconfortan. A estos y todos los peques,
aprovecho y les recuerdo que tienen la capacidad infinita de sorprender y sofiar, no la

pierdan, que los va a llevar a donde quieran.

A Andru, Romy y Daio, jamigas! Por viajes, risas, cenas, mates, visitas a la ofi, parques,
plazas y todo. Romy gracias por estar para lo que sea que yo necesite, con una sonrisa para
mi y seguir juntas esta segunda parte de la ingenieria quimica. A Mati M. jel cordobés mas
bello!, a Anita y Clau por las comidas ricas, la buena onda y los momentos de despeje. A Fior
y Charly, que son incondicionales y fueron tan necesarios para pasar el afio del covid, jno sé
qué hubiera sido de nosotros sin la oficina virtual! Chicos, gracias, por bancarse esta loca

que les toco de amiga.

A Alexandra Elbakyan, creadora de Sci-Hub y a “el gato y la caja” por mostrarme que
la ciencia tiene que ser difundida por distintos canales con distintas palabras y acceso libre.
A las personas que formaron parte de mi educacion global, maestros y profesores de todas
las ramas en las que incursioné. A las clases de teatro y la escuela de artes estéticas, sin las
que no hubiera tenido muchas de las herramientas que cuento para desarrollarme en

cualquier ambito, incluso el académico en ingenieria.

Y para terminar con los que siempre estan y estaran, a mi familia. A Lau, mi amiga del
alma, mi colisister, que siempre esta y va a estar. A mis primas por su carifio, a Cami por
siempre pensar en nosotros como un todo. A mi abuela, que la extrafiamos tanto, por todos
los momentos que nos dio. A mis tios por acompafiarme, y a mis hermanos, en todos los
proyectos y cuanta cosa se nos ocurra, por preguntarme siempre, ;como va eso? Y escuchar
mis largas respuestas. Gracias tio por ensefiarme a escuchar musica, la cual es necesaria
para cualquier dia de trabajo. Gracias papa por ensefarnos el amor por el trabajo, por
mostrarme que todos los dias un poco, logramos un montdn y siempre estar para nosotros,

por respetar mis decisiones. Gracias mama, por acompafiarme, por ensefiarme a soflar y a

iii



crear, por darme una educacion llena de colores que hace que quiera buscar y conocer
nuevos. A los dos por la paciencia, amor y apoyo constante. A mis hermanos, por las peleas
de chicos, por dejarme jugar a ser su maestra, por los viajes juntos, por las peleas de grandes,

por siempre creer en mi, los quiero mucho y se los deberia decir mas:

Gracias por otro dia mas juntos.

iv



Resumen

Actualmente, la industria del biodiesel genera un excedente de glicerol que ha
motivado numerosas investigaciones sobre su valorizacién como quimico de plataforma.
Las rutas quimicas sostenibles, es decir, aquellas que sélo utilizan materias primas
renovables, son de especial interés para el desarrollo de biorrefinerias. Entre ellas, la
acetilacion de glicerol es particularmente atractiva porque es una reaccién de adicién de
dos subproductos de diferentes plataformas: el glicerol de biorrefinerias a base de aceite y
el cido acético un subproducto de biorrefinerias a base de carbohidratos y/o lignocelulosa.
Cabe sefialar que estas ultimas involucran tecnologias de conversién de biomasa que

producen bio-aceites con un contenido significativo de acido acético.

La acetilacion de glicerol es una reaccion reversible y produce compuestos de alto
valor agregado, monoacetin y diacetin como intermediarios, y triacetin bajo completa
conversion. Actualmente, el desafio tecnolégico de esta ruta de valorizacion se sitiia en la
produccién de los dos primeros con alta pureza. Los acetatos de glicerol son compuestos no
volatiles, termolabiles y viscosos, propiedades que dificultan su separacion y purificacion.
Esjustamente en esta clase de mezclas que resulta conveniente el uso de gases comprimidos
como solvente, ya que permiten fraccionar a temperaturas moderadas eliminando la
resistencia a la transferencia de materia tipica de sistemas viscosos. La diferencia en
polaridad de los sustratos, y datos disponibles en literatura, sugieren que CO2 es un
solvente adecuado para llevar a cabo este proceso. En este trabajo de tesis, se desarrollan
todas las etapas para comprobar la factibilidad técnica del proceso de purificacién de
monoacetin y diacetin. El estudio comienza por los fundamentos termodindmicos, con datos
experimentales y modelos matematicos, ademas de realizar la prueba de concepto en una
columna piloto. Por dltimo, aplicando principios de la ingenieria del equilibrio entre fases,
se evaluia de manera sistematica el solvente elegido y las ventanas operativas, lo que abre el

camino al disefio conceptual del proceso.

En el disefio de una tecnologia de fraccionamiento es importante contar con un
modelo termodindmico que permita conocer el comportamiento de fases de la mezcla en
funcion de condiciones operativas evaluadas. En el Capitulo 2, se discute la selecciéon y
extension de la ecuacion de estado GCA-EOS para la prediccion del equilibrio entre fases de
las mezclas a alta presion. La GCA-EOS, con un adecuado set de parametros (correlacionados
con datos de la literatura), permite predecir el comportamiento de mezclas de ésteres y
alcoholes en presencia de CO2. Para la validacién de las predicciones del modelo, se

midieron nuevos datos de equilibrio entre fases especificos de la mezcla acetatos de glicerol



y CO2. El Capitulo 3 presenta una discusion de estos, asi como la capacidad predictiva de la
GCA-EOS para la mezcla bajo estudio. Estos datos confirman la factibilidad técnica de usar
CO2 como solvente de fraccionamiento y la robustez de la GCA-EOS como herramienta para

la busqueda de regiones operativas factibles de fraccionamiento.

Tan importante como los datos de equilibrio, son las propiedades fisicoquimicas del
liquido a fraccionar, ya que estas determinan fendmenos hidraulicos en la columna y en
consecuencia la resistencia a la transferencia de sustratos que ofrece el refinado (resistencia
dominante). Las propiedades del refinado estan directamente relacionadas a su contenido
de CO2, por ello, en esta tesis se determinan puntos de burbuja y densidad de triacetin, y de
la mezcla de acetatos de glicerol, ambos saturados con CO2. Estos datos, y su modelado con
GCA-EOS se discuten en el Capitulo 4. En pos de modelar el volumen molar, se incorpora a
la GCA-EOS una traslacion de tipo Péneloux (determinada a partir de datos de compuesto

puro), y de esta manera se completa el modelado de las propiedades PVT del sistema.

En el Capitulo 5, se presentan datos de viscosidad de triacetin y de la mezcla de
acetatos saturados con CO2, determinados en un viscosimetro de bola descendente para
alta presién construido para este propdsito. También en este caso se modela el
comportamiento de los nuevos datos adquiridos. En primer lugar, se verifica el
comportamiento de los datos (tendencia con la temperatura) con el modelo de Litovitz que
se propuso originalmente para compuestos con capacidad de asociacién. Luego, en esta
tesis, se propone una modificaciéon al modelo de Litovitz que permite correlacionar el efecto

de la temperatura y composiciéon de CO2 en las mezclas saturadas con un tinico modelo.

En la segunda parte de esta tesis (Capitulos 6, 7 y 8), con base en los modelos
desarrollados en capitulos anteriores, se disefian ventanas operativas convenientes, se
hacen ensayos en prototipo piloto y se realiza un disefio conceptual de unidades para
purificar monoacetin y diacetin, respectivamente. En particular, en el Capitulo 6, se
presentan los fundamentos para evaluar rendimiento de la separacién segin la composicion
de alimentaciéon. También se muestran correlaciones para estimar caida de presion, hold-
up y coeficientes de transferencia de materia que definen la altura de unidad de

transferencia de un lecho empacado.

En el marco de esta tesis, se pone en marcha por primera vez un sistema de
fraccionamiento continuo a alta presion que se presenta en el Capitulo 7. Ensayos de
fraccionamiento de la mezcla de acetatos de glicerol con CO2 a 313 Ky 95 bar permiten
evaluar el funcionamiento integral del banco de pruebas y verificar conceptos desarrollados

en capitulos anteriores. Estos resultados también permiten contrastar simulaciones con
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GCA-EOS del nimero de etapas de equilibrio efectivas en equipo con correlaciones para
determinar altura de unidad equivalente de etapa teoérica para columnas rellenas. Los
resultados muestran consistencia entre el fraccionamiento alcanzado en la columna y la
simulacion con GCA-EOS. Por ultimo, en el Capitulo 8, presenta el disefio conceptual de

columnas que permitan purificar monoacetin y diacetin hasta un 95% en peso.
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Summary

Nowadays, the biodiesel industry generates a surplus of glycerol, which has
motivated a large amount of research on its valorization as a platform chemical. Sustainable
chemical routes, i.e. synthesis pathways that only use renewable raw materials, are of
special interest for the development of biorefineries. Among them, glycerol acetylation is
especially attractive because it is an addition reaction of two by-products of different-
platforms biorefineries: that of oil-based with a subproduct of carbohydrate- and/or
lignocellulosic-based biorefineries. It should be noted that the latter involve biomass

conversion technologies that produce bio-oils with a significant content of acetic acid.

Glycerol acetylation is a reversible reaction and produces high value-added
compounds, monoacetin and diacetin as intermediates, and triacetin under complete
conversion. Currently, the technological challenge of this valorization pathway lies in the
production of high purity monoacetin and diacetin. Glycerol acetates are non-volatile,
thermolabile and viscous compounds, properties that hinder their separation and
purification. These kind of mixtures are the typical systems where the use of compressed
gases as solvent is recommended, since they allow fractionation at moderate temperatures,
removing the typical mass transfer resistances of viscous systems. The difference in polarity
of the substrates, and data available in the literature, suggest that CO; is a suitable solvent
to carry out this process. In this thesis, the technical feasibility of purifying monoacetin and
diacetin is assessed, through thermodynamic fundamentals (new experimental data and
mathematical models), and performing the proof of concept in a bench scale column.
Applying principles of phase equilibrium engineering, the solvent and operating window

are systematically evaluated, which paves the way to the process conceptual design.

To design a fractionation unit, it is important to count on a thermodynamic model able
to quantitatively describe the phase behaviour of the mixture under the process operating
conditions. The selection and extension of the GCA-EOS is discussed in Chapter 2. The GCA-
EOS, with an adequate set of parameters (correlated with data from the literature), allows
predicting the phase behaviour of mixtures of esters and alcohols in the presence of CO..
For the validation of the model predictions, new phase equilibrium data of glycerol acetates
with CO, were measured. Chapter 3 reports the new data and shows the predictive capacity
of the GCA-EOS for the mixture under study. These data confirm the technical feasibility of
using CO; as a fractionation solvent and the robustness of GCA-EOS as a predictive tool in

the search for feasible fractionation operating windows.
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Also, it is of utmost importance the knowledge of key physicochemical properties of
the system, especially those of the liquid phase, since these properties determine hydraulic
phenomena within the column, and consequently, the mass transfer resistance of the
substrate in the liquid phase (controlling side). The properties of the liquid phase are
directly related to its CO2 content, therefore, the bubble points (and density) of glycerol
acetates saturated with CO; were measured. Chapter 4 shows these data, and its modeling
with GCA-EOS. To model the molar volume, a Péneloux-type translation is included in the
GCA-EOS (correlated to pure compound density data), and in this way the complete PVT

properties of the system are modeled.

In Chapter 5, new data of the viscosity of mixture of glycerol acetates saturated with
CO2is reported. The data was measured in a high-pressure falling ball viscosimeter built for
this purpose. First, the behaviour of the data (trend with temperature) is verified with the
Litovitz model, which was proposed for associating compounds. Then, in this thesis, a
modification to the Litovitz model is proposed to correlate the effect of temperature and

CO; concentration on the viscosity of saturated mixtures with a single model.

In the second part of this thesis (Chapters 6, 7 and 8), based on the models developed
in previous chapters, convenient operating windows are designed, proof of concept in a
pilot prototype is carried out and the conceptual design of units to purify monoacetin and
diacetin are presented, respectively. In particular, in Chapter 6, the fundamentals for
evaluating performance of the fractionation according to feed composition are presented.
In addition, Chapter 6 review correlations to estimate pressure drop, hold-up, and mass

transfer coefficients that define the transfer unit height of a packed bed.

In the framework of this thesis, a continuous high-pressure fractionation system is
put into operation for the first time (details are given in Chapter 7). Fractionation tests of
the mixture of glycerol acetates with CO; at 313 K and 95 bar allow assessing the
comprehensive operation of the bench-scale test and verifying concepts developed in
previous chapters. These results also allow contrasting GCA-EOS simulations of the number
of effective equilibrium stages in the equipment with correlations to determine equivalent
unit height of theoretical stage for packed columns. The results show consistency between
the fractionation achieved in the column and the GCA-EOS simulation. Finally, Chapter 8
presents the conceptual design of columns needed to purify monoacetin and diacetin up to

95% by weight.
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Nomenclatura

Aasoc Término asociactivo en la energia residual de Helmholtz
Aatt Término atractivo en la energia residual de Helmholtz
an Area hidraulica especifica del relleno

am Parametro de energia de la mezcla

AR Energia residual de Helmholtz

AV, Término de volumen libre en la energia residual de Helmholtz
ay Area mojada de transferencia

bm Co-volumen de mezcla

Cp Constante empirica del relleno

i Pardmetro de trasnalacién de Péneloux del compuesto i
de Diametro critico

D, Coeficiente de difusividad en la fase liquida

dp Diametro nominal del relleno

E/F Rendimiento global de extraccion

fi Fugacidad del compuesto i en la mezcla

Fr Numero de Froude

G Energia libre de Gibbs

GE Eneriga de Gibbs de exceso molar parical

gij Energia de interacciéon (atractiva) por unidad de superficie entre los grupos ky j
Imix (T, V), Energia de superficie caracteristica de mezcla

HETS Altura equivalente de etapa tedrica

hy Hold up de liquido en el relleno

HTU Altura de unidad de transferencia

K Funcién caracteristica del viscosimetro

k; Coeficiente de transferencia de masa de la fase i

N Numero de etapas

Ny Numero de etapa de alimentacién

P Presion

P, Producto de tope

qj Area superficial del grupo j

G? Numero de segmentos de cada grupo

r Relacion de reflujo

R Constante universal de los gases

R; Caudal de refinado de la etapa i

Re Numero de Reynolds

S Entropia

S/F Relacién masica de solvente a sustrato alimentado

Sc Numero de Smith

T Temperatura

Tx Temperatura de referencia del grupo k, en la GCA-EOS
u; Velocidad superficial de la fase i

%4 Volumen

VE Volumen de exceso

v; Velocidad superficial en la fase i

w; Concentracién en peso del compuesto i en la mezcla
we; Concentracidn en peso inicial del compuesto

w; Concentracién en peso del compuesto i libre de solvente
We Numero de Weber

X; Fraccién molar

YEi Composicion masica en la fase liviana

VA Factor de compresibilidad

(/DY Recuperacion deien la fase Y



Lista de simbolos en letras griegas

@i Parametros de no aleatoriedad de la GCA-EOS

p Densidad

u;° Potencial quimico de i

®; Coeficiente de fugacidad

Yi Coeficiente de actividad

€ Porosidad del relleno

Tkj Factor de peso que toma en cuenta las desviaciones a la regla de mezclado de soluciones
regulares

Ekilj Energia de asociacion entre los sitios k y 1 de los grupos [ y j

K, lj Volumen de asociacion entre los sitios k y 1 de los grupos 1y j

0 Tensidn superficial

Ak Dimensién k de un mol de moléculas

Subindices

c En condicién critica

L Fase densa

v Fase liviana

Xi
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Capitulo1l Introduccion

“Nada se pierde, todo se transforma”
Antoine-Laurent Lavoisier (1743-1794)

El avance de la produccién de biodiesel a partir de aceite vegetal ha provocado en las dltimas
décadas un aumento en la oferta de glicerol crudo a nivel nacional e internacional [1-4]. La
ruta de sintesis de biodiesel, por el método convencional, consiste en la alcohélisis de un
triglicérido con metanol o etanol, en presencia de catalizador, para dar como producto
ésteres lineales (biodiesel) y glicerol en una proporciéon molar 3 a 1 [5]. De esta manera, el
glicerol representa aproximadamente 10% (en peso) de la materia prima alimentada al

proceso.

En Argentina, desde la promocion del blending de biodiesel en el diésel comercial, luego que
se reglamentara la Ley Nacional 26.093 (2006), la produccién de biodiesel se incrementd
un 300%. En el pais, el volumen de produccién se gestiona por cupos que subsidia el
gobierno nacional, ya que la financiacion estatal es necesaria para viabilizar la produccién.
De un total de 37 plantas instaladas, 25 son pymes de pequefio y mediano nivel de
produccion [3]. Por otra parte, en Argentina también se encuentra la planta de
transformacion de soja mas grande del mundo, que integra en un solo tren molienda,
extraccion de aceite y produccion de biodiesel [6]. Esta y otras tres plantas, que contribuyen
al 45% de la producciéon nacional [7], han incorporado al proceso la refinacién del glicerol
subproducto. Por el momento, este proceso no resulta rentable a plantas de pequefia y
mediana escala, sin embargo, han empezado a contactar al grupo de investigacion en busca
de alternativas que rentabilicen al glicerol [8]. La Figura 1.1 muestra la produccién anual de
glicerol asociada a la produccion de biodiesel en Argentina. Como puede observarse, dicha
produccion se triplico entre 2008 y 2019. La misma tendencia se observa en otros paises,
como Brasil y Malasia por ejemplo, que también cuentan con politicas de promocion de

biocombustibles [9,10].




Capitulo 1

En linea con este desarrollo productivo, el volumen de exportacion de glicerol crudo creci6
10 veces entre 2007 y 2018 [2]. La Figura 1.1 también muestra que existe una importante
variabilidad en el nivel de produccidn de glicerol que acompafia a las fluctuaciones en la
produccién del biocombustible de origen. Esto se debe al impacto de politicas intermitentes
que, en funcion del contexto econémico, modifican el cupo subsidiado de manera arbitraria,
generando serias dificultades en el sector [11]. En consecuencia, resulta esencial desarrollar
alternativas que mejoren la economia del proceso y contribuyan a mitigar el efecto de las

politicas que subsidian al sector.

350
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Figura 1.1 Produccién de glicerol como subproducto de biodiesel en Argentina [3] (KTNA: miles de
toneladas por afio).

El subproducto de la producciéon de biodiesel, cominmente llamado glicerol crudo, esta
constituido por aproximadamente un 80% glicerol, y el 20% restante es metanol, sales,
agua, y trazas de mono y diglicéridos [12,13]. La purificacién de este producto para su uso
directo (concentraciones mayores a 99.5% en peso) es sumamente costosa, y por ello
resulta interesante evaluar un glicerol de grado técnico (~95% glicerol en peso) con
aplicacion industrial en sintesis quimica [14,15]. Debido a que se proyecta un volumen de

produccion sostenido de glicerol crudo, como subproducto de biorrefinerias a nivel mundial
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[10,16,17],y el alto costo de su refinacion a alta pureza, plantear estrategias para valorizarlo

quimicamente es atractivo.

En este capitulo se revisan rutas quimicas de valorizacion de glicerol que se proponen en
literatura. Entre ellas, es de especial interés la reaccion con acido acético que produce una
mezcla de acetatos de glicerol de compleja purificacién. Para impulsar la valorizacién de
glicerol por esta ruta es necesario desarrollar tecnologias sustentables de fraccionamiento
y purificacién. Una alternativa que permite proteger la calidad de estos productos
termolabiles es la extraccidn selectiva con CO; a alta presion, por ello, en este capitulo

también se revisan los fundamentos y aplicaciones de esta tecnologia.

1.1. Valorizacion de glicerol

El mercado de glicerol actual se abastece en un 70% con la produccién proveniente del
biodiesel, mientras que el 30% restante proviene de la saponificacién e hidroélisis de aceites
vegetales en fabricas de 4cidos grasos y jabones [18]. Si bien hoy la participacién de glicerol
a partir de fuentes fésiles es minima, hasta el aflo 2003 implicaba el 25% del mercado [18].
Como se comentd previamente, el glicerol subproducto de biodiesel contiene impurezas que
lo hacen incompatible con usos directos en productos alimenticios o de cuidado personal,
asi como en tabaquerias [18]. Ademas de su uso directo, el glicerol también es un building
block (ver Figura 1.2), reactivo de plataforma, capaz de dar origen a varios compuestos

gracias a la triple funcionalidad alcohdlica de su molécula [19].

Existe una amplia literatura disponible sobre valorizaciéon quimica del glicerol, ya sea
enfocadas a un proceso en particular o revisiones del tema [1,14,17,18,20-23]. En estos
trabajos se reportan vias de sintesis quimicas y biologicas. La Figura 1.2 clasifica las
principales rutas de valorizacion, algunas ya desarrolladas a nivel industrial (sefialadas con
asteriscos) y otras menos maduras aun bajo investigacion. Entre ellas, por destacar algunas,

el reformado de glicerol para producciéon de hidrégeno [24] o la eterificacion con
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isobutileno [25] o etanol [26]. Otro conjunto de rutas propone la sintesis de moléculas
ciclicas , entre ellas reacciones con aldehidos y cetonas para producir acetales, solquetal
(aditivo para biodiesel) [27], carbonatos de glicerol (solventes) [28] o epicloridrina
(precursor en sintesis organica de resinas epoxi) [29,30]. También es interesante la
deshidratacion del glicerol hacia acroleina que se usa como reactivo y tiene aplicacion en
agricultura [31]. Por su parte, la oligomerizacion de glicerol, suele llevarse a cabo mediante
la auto-eterificacion a alta temperatura [32]. Por tltimo, la oxidacién de glicerol genera una

extensa variedad de productos acidos, como el oxalico, mesoxalico y glicérico [33].

%k H, 3-HPA PHB
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. P 1,3-propanediol acroleina*
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propanodioles * syngas 5 i acrilico
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Figura 1.2.Posibles rutas de valorizacién de glicerol. Los asteriscos (*) sefialan aquellas rutas que han
alcanzado escala industrial [18].
Si bien todas las rutas mostradas en la Figura 1.2 estan siendo investigadas y se encuentran
ampliamente documentadas en la literatura, los desarrollos de epicloridrina, acroleina y

poliholes han alcanzado escala industrial [18,34].
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En esta tesis, son de especial interés las rutas de valorizacién de glicerol sustentables, esto
es, aquellas que solo utilicen materias primas renovables. En este sentido, existen varias
rutas bioquimicas que proponen fermentar glicerol como fuente de carbono para productos
de valor agregado como 1,3 propanodiol, acidos 3-hidroxipropionico (3-HPA) vy
hidroxibutirico (PHB), butanol y etanol [35-37], de estas, las dos primeras ya alcanzaron

escala industrial.

Otra alternativa sustentable son las reacciones de esterificacion de glicerol con acidos de
origen natural. Por ejemplo, el uso de acidos grasos provenientes de la hidrolisis de aceites
usados ha sido propuesta como una alternativa para reciclar aceites (glicerolisis).
Dependiendo del grado de avance de la reaccién de glicerdlisis, el producto es una mezcla
con distintas proporciones de mono-, di- y tri-glicéridos cuyo largo de cadena depende del
acido carboxilico utilizado [18,23]. Asi, la reaccion con acido acético produce una mezcla de
mono-, di - y tri-acetato de glicerol, llamados comtiinmente monoacetin, diacetin y triacetin,
respectivamente. Esta ruta de transformacion es atractiva en el contexto de biorrefinerias,
ya que permite integrar subproductos de biorrefinerias de base oleosa, carbohidratos o
incluso lignoceluldsica. En Argentina, el mayor productor de acido acético es ATANOR, una
compaiiia del grupo Albaught, que lo produce por oxidacién a partir de bioetanol. Sin
embargo, cabe destacar que varias vias de conversion de biomasa como hidrdlisis o pirdélisis
de lignocelulosa resultan en bio-oils que contienen acido acético [38]. Por otra parte, acidos
carboxilicos en general, se proponen como una plataforma quimica renovable en auge, y
estan siendo investigadas numerosas aplicaciones [39,40]. En resumen, la esterificacion de
glicerol resulta interesante por varios motivos, en particular con acido acético, propone la
obtencion de biosurfactanes de alto valor agregado, a partir de dos productos renovables

(glicerol y 4cido acético) que estan perdiendo valor en el mercado actual.

Los tres acetatos de glicerol presentan numerosas aplicaciones. Por ejemplo, el triacetin, es

un emulsificante de la industria alimenticia [41,42], reconocido por la FDA (Food and Drug
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Administration) para su uso en alimentos [43]. También es utilizado en la elaboracién de
filtros de cigarrillos de tabaco [44], en funguicidas [45,46], como agente plastificante en la
elaboracion de biofilms [47-50] y como solvente de sabores y aromas, en cosmética y
farmacéutica [51]. Algunos trabajos recientes muestran los beneficios de usar triacetin
como aditivos en biodiesel y gasolinas ya que su adicién mejora las propiedades reoldgicas
y antiexplosivas, y el punto de congelamiento, respectivamente [52]. Por su parte, el
monoacetin y el diacetin son utilizados como intermediarios en la sintesis de otros
compuestos quimicos, por ejemplo, manufactura de explosivos [53] o de lipidos
estructurados [54], respectivamente. Debido a sus propiedades tensioactivas, también son
agentes de floculacién de interés para la industria alimenticia [54], farmacéutica y/o
cosmética. En el caso particular de diacetin, se han reportado aplicaciones como
plastificante [55,56] y medio de reacciéon en sintesis orgdnica [57]. Mientras que el
monoacetin, debido a su doble funcionalidad alcohdlica, es un reactivo de interés en la
produccion de poliésteres biodegradables y en acetilaciones para obtener acetin de

solquetal (1,2-isopropiliden glicerol acetato) [58]. .

Por ultimo, es interesante mencionar aplicaciones en las que se encuentra beneficios en el
uso de mezclas de acetatos de glicerol. Por ejemplo, mezclas de diacetin y triacetin, con altas
concentraciones de triacetin, pueden utilizarse como aditivo de biodiesel [59]. Sin embargo,
para esta aplicacidn resulta clave la completa remocion de monoacetin debido a su caracter
higroscdpico, ya que la presencia de trazas de agua reduce notablemente la performance de
motores. Por otra parte, mezclas de monoacetin y diacetin se han reportado como
plastificante y agente suavizante [60]. Como regla general, la mezcla de los acetatos de
glicerol tiene un valor menor de mercado en comparacién con triacetin, diacetin o
monoacetin puros. Sin embargo, la dificultad tecnoldgica que representa su purificacién

lleva a la busqueda de aplicaciones que eviten dicho proceso.
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1.2. Produccion de acetatos de glicerol

La Figura 1.3 esquematiza la reaccidn de esterificacion de glicerol con acido acético. En la
misma se han omitido los isémeros 1,2-diacetin y 2-monoacetin debido a que la reaccién
suele ser menos selectiva hacia estos productos [61]. Al igual que la mayoria de las
reacciones de esterificacidn, la acetilacidn de glicerol es una reaccion reversible. Por esta
razon, no es posible obtener los acetatos intermedios, monoacetin y diacetin, con alta
pureza. Por el contrario, se puede alcanzar una alta selectividad hacia triacetin llevando a
cabo la reaccion en presencia de catalizadores y exceso de acido acético, que la desplaza
hacia una conversién completa [62-64]. No obstante, a nivel industrial, para alcanzar
conversion completa, la reaccién se finaliza con anhidrido acético, haciendo que la etapa
final de reaccion sea exotérmica e irreversible. Usar como reactivo anhidrido acético evita
la coproduccién de agua que contribuye a frenar la reaccion por equilibrio quimico [46,62].
Por su parte, la esterificacién de glicerina con acido acético (Figura 1.3) es ligeramente

endotérmica y procede a temperaturas mayores a 393 K en presencia de catalizador [65].

OH
0\)\/01—1
H.C
Glicerol 0

OH Monoacetin

R H3C/\I(])/ O\g/\cm

< . ,
Diacetin

+
0
)J\/OH 0
H,C

Acido 3 0

CH,
OY\CHB
0

Triacetin

Figura 1.3. Reaccién de acetilacion del glicerol con acido acético. El nimero de moléculas de acido acético y
de agua depende de la conversion de equilibrio alcanzada.
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En los ultimos 15 afios, la esterificacion de glicerol con acido acético (Figura 1.3) ha sido
investigada con diversos catalizadores, como resinas de intercambio iénico [66-69], 6xidos
metalicos [70], heteropoliacidos [64], zeolitas [71], y carbén activado sulfatado [72]. Como
tecnologias alternativas y novedosas, cabe destacar los trabajos de Dill y col. [73] y Rastegari
y col. [67,68], quienes incorporaron el uso de microondas para disminuir la temperatura de
reaccion y el uso de CO; supercritico como medio de reaccién para evitar el uso de
catalizador, respectivamente. En este dltimo caso, también es interesante destacar que se
logra aumentar la selectividad hacia monoacetin hasta un 90%. En los trabajos revisados,
se observa que la reaccion ha sido investigada en equipos batch, continuos y en unidades de
destilacidn reactiva. Esta ultima, con el objetivo de remover del medio de reaccién el agua

producida y favorecer la conversion del glicerol.

De acuerdo a los proveedores quimicos consultados, la disponibilidad comercial actual de
diacetin y monoacetin se acota a una mezcla de acetatos de glicerol, con aproximadamente
50% g/g diacetin, entre 20 y 30% g/g de monoacetin y entre 20 y 30% g/g de triacetin
(Sigma Aldrich, Fluka, Alfa Aesar o TClchemicals). Ninguna de estas compafiias provee
monoacetin y diacetin con mejor pureza, ni estindares o patrones. La dificultad para
producir diacetin y monoacetin puros en la reaccién, pone de manifiesto la importancia de

investigar procesos de fraccionamiento y purificaciéon de esta mezcla de acetatos de glicerol.

En general, la destilacion simple es la tecnologia de fraccionamiento por excelencia, y que
debe ser preferentemente elegida en caso de ser factible, ya que es una tecnologia
econdémica y que no contamina los productos con agentes de separacion. En este sentido, la
mezcla bajo estudio presenta dos limitaciones importantes. La primera es la estabilidad
térmica de los acetatos de glicerol, que son compuestos no volatiles y cuyo punto de
ebullicién se encuentra entre 532 K y 561 K (temperatura de ebullicién de triacetin y
glicerol, respectivamente). Si bien las temperaturas de degradaciéon de los acetatos

intermediarios no estan determinadas experimentalmente, para glicerol y triacetin se
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reportan valores en torno a 563 K [18] y 618 K [74], respectivamente. Problemas de
estabilidad térmica pueden evitarse operando bajo alto vacio. Sin embargo, Galan y col. [75]
sefalan que el sistema binario glicerol + triacetin presenta comportamiento azeotrdpico, lo
que sugiere que también lo presentaran las mezcla de acetatos [76], lo que termina de

descartar el uso de destilacidn como alternativa tecnolégica.

En este contexto, es importante considerar el fraccionamiento con un agente masico, que
permita mejorar la selectividad inherente a los acetatos de glicerol. Dado que los solventes
liquidos convencionales conllevan a etapas posteriores de separacion por destilacion, estos
facilitarian el fraccionamiento, pero dificilmente puedan evitar la degradacién térmica al
tener que evaporarlos para su remocién de los productos. Es justamente en este tipo de
ejemplo, en el que el uso de gases comprimidos como solvente surge como una opcién
interesante para fraccionar mezclas viscosas a bajas temperaturas. En particular el CO2, ha
demostrado una alta eficiencia para separar y purificar compuestos de naturaleza molecular

semejante [77-80].

La seleccion del CO, como solvente para el fraccionamiento de los acetatos de glicerol radica
en la diferencia de polaridad de los compuestos que la forman. Por ejemplo, el sistema
binario triacetin + CO. presenta miscibilidad completa [81], en cambio el sistema glicerol +
CO; es altamente inmiscible [82]. Lo que es esperado, ya que es conocida la baja afinidad
que presenta el CO; con los alcoholes, ain mas con un triol. El comportamiento de estos
sistemas binarios, prevé que el CO, presentara un comportamiento selectivo entre los
acetatos de glicerol en funcién de su polaridad. Los primeros en proponer el uso de CO; para
fraccionar una mezcla de acetatos de glicerol fueron Rezayat y Ghaziaskar [83] en una
columna rellena de esferas de vidrio con gradiente térmico (entre 321 Ky 345 K) y presion
entre 100 bar y 140 bar. En los casos reportados, no logran obtener un refinado libre de

triacetin, pero es destacable que en la operacion a 140 bar obtienen extractos libres de
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monoacetin (92.5% g/g, concentraciéon de triacetin), y recuperan el 41.8% del triacetin

alimentado.

1.3. Aspectos fundamentales del COz como solvente a alta presion

La temperatura y presion critica (Tc y Pc, respectivamente) de un fluido definen su punto
critico, que es la condiciéon extrema donde pueden coexistir dos fases fluidas de un
compuesto puro. A partir de este punto, el fluido se comporta con caracteristicas propias
tanto de liquido como de vapor. Exactamente en el punto critico, la compresibilidad
isotérmica toma un valor infinito. Esto implica que, en condiciones cercanas al punto critico,
hay una alta sensibilidad de la densidad frente a pequefios cambios en presién y
temperatura, lo que confiere a la region supercritica (y cuasi-critica) propiedades solventes
sumamente interesantes. Cuando la sustancia es un gas a condiciones ambientes, como
sucede con el COz, su punto critico es de baja temperatura. Lo que permite conceptualizar
procesos a temperaturas moderas, y el poder solvente de la sustancia se puede sintonizar

con la presion del sistema.

La Figura 1.4.a, basada en el diagrama generalizado que presentan Brennecke y Eckert [84]
en su trabajo pionero sobre fluidos supercriticos, muestra el comportamiento de la
densidad reducida de un compuesto puro en condiciones cercanas a su punto critico. La
region rayada en la Figura 1.4.a corresponde a la ventana operativa mas comun para los
solventes supercriticos y cuasi-criticos en procesos de separacion (con 1 < p, < 2). En este
tipo de tecnologias, no se recomienda operar a temperaturas 30% por encima de la
temperatura critica, ya que es necesario aplicar presiones muy elevadas para lograr
densidades significativas (mayores a la densidad critica) y el consecuente poder solvente.
Ademas de la operacidn supercritica, en las ultimas décadas también se ha enfatizado el uso
de solventes presurizados, esto es trabajar a temperaturas ligeramente inferior a la critica

y alcanzar condiciones cuasi-criticas a presiéon mayor que la critica [85,86].
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En el caso particular del CO, el solvente supercritico utilizado por excelencia, es posible
alcanzar condiciones de criticidad a temperaturas cercanas a la ambiente y presiones por
encima de los 73.8 bar (ver de propiedades en la Tabla 1.1). Por su parte, la Figura 1.4.b
muestra el comportamiento volumétrico del CO; en la regién delimitada como sub y

supercritica en la Figura 1.4.a.

T

AR T 130
TRxT}TC =0.8

0.9 120 A
1.
1.1

|
|
: cp 1.55 -
I

0 s .,
0.1 1.0

Pg =P/P¢

.0
10 40 90 140 190
Volumen molar (mL/mol)

Figura 1.4.a) Diagrama generalizado densidad-presién (reducidas) de compuesto puro y regién de interés de
los fluidos presurizados como solventes [84]. b) Diagrama presién-volumen de la region supercritica y cuasi-
critica (azul rayada en Fig. 1.5.a) para COz puro. Simbolo: (*) P, y v, del COzLineas: volumen molar de
reportado en NIST [87]

Tabla 1.1. Propiedades criticas del COz puro. Fuente: NIST [87]

Propiedad Critica Valor
Temperatura (Tc) 304.13 K
Presion (P¢) 73.77 bar
Densidad (pc) 0.467 g/mL
Volumen (v,) 94.12 mL/mol

El CO; es el solvente supercritico mas utilizado [85,88] debido a que presenta varias
caracteristicas favorables: es un compuesto no-téxico y no-inflamable que posee un alto
limite de exposicién seguro, existe una amplia disponibilidad en el mercado y es de bajo
costo. Ademads, su baja temperatura critica permite alcanzar la region cuasi-critica a
temperaturas moderadas, lo que permite procesar productos termolabiles. Se ha utilizado
en la separacidon de compuestos poco volatiles, de alto peso molecular o levemente polares

[89]. Por otra parte, es importante mencionar que la adicién de CO; mejora las propiedades
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fluidodindmicas de fluidos viscosos, favoreciendo procesos de transferencia de masa. Por
ultimo, y no por ello menos importante, el CO2no contamina los productos, ya que es inocuo

y se elimina de forma simple por expansion a presion atmosférica.

1.3.1. Fraccionamiento de sustratos con CO; a alta presion

Los procesos de fraccionamiento con solventes supercriticos poseen cualidades
particulares y altamente atractivas para su aplicacion a productos alimenticios y
farmacéuticos [90,91]. En particular, columnas multietapa a contracorriente tienen
probados resultados en la industria quimica para fraccionar sistemas de dificil separacion
[92,93]. Los primeros trabajos de fraccionamiento de liquidos con fluidos supercriticos
corresponden a las décadas del 70 y 80 en la universidad de Erlangen (Alemania), donde

investigaron el fraccionamiento de acidos grasos y triglicéridos [94,95].

Dos décadas mas tarde, se observa el auge de trabajos avocados al fraccionamiento de
productos naturales, como consecuencia légica de la madurez alcanzada en décadas
anteriores en la extracciéon con CO, de matrices vegetales ricas en compuestos bioactivos de
interés alimenticio y farmacéutico [96,97]. La Tabla 1.2 resume ensayos experimentales de
fraccionamientos con CO; supercritico en columnas a contracorriente llevados a cabo en los
ultimos 30 afios. La Tabla 1.2 reporta sistemas investigados, caracteristicas de las columnas
utilizadas (didmetro interno y altura de relleno), rangos de temperatura y presion a la que
se llevaron a cabo los ensayos y referencia a la publicacion de los resultados. En cuanto al
tipo de sistemas fraccionados, en la Tabla 1.2 se observan mayormente mezclas de aceites
fijos y sus derivados [98-120] y aceites esenciales [121-128], asi como la concentracién de
compuestos minoritarios de las mezclas anteriores [103,113,129,130]. Las temperaturas de
operacidon son mayores a 298 K y por lo general no superan los 343 K. Desde el punto de
vista del CO; puro, esto se traduce en un valor de hasta 1.1 de temperatura reducida. El
rango de presiones de trabajo es muy amplio, desde 35 a 350 bar, aunque la mayoria se

encuentran en el intervalo entre 90 y 250 bar. Por otra parte, el etanol es utilizado con
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frecuencia como cosolvente dependiendo de las caracteristicas del sistema a fraccionar
(polaridad y tamafio de las moléculas involucradas). Las columnas construidas para estos
fraccionamientos son escala banco o piloto, de didmetro pequeiio (menores a 30 mm), y con
rellenos aleatorios (metdlicos o ceramicos). Asimismo, en general, los ensayos no suelen ser
numerosos (menos de 10 ) y los sistemas no cuentan con seccién de regeneracién del
solvente (a excepcion del equipo presentado por el grupo de G. Brunner
[108,114,124,131,132] y el de Pieck y col. [98]). También se observa que, dependiendo del
sistema, los tiempos de estabilizacion pueden ser extensos. Por ejemplo, Osseo y col. [104]
reportan corridas de mas de 5 horas, donde el estado estacionario en la columna se alcanzé
a las 4 horas de operacion, de la misma manera en los ensayos de Fleck y col. [108] fueron

necesarias 6 horas para lograr estabilizacién en los caudales.

En su revision, Bejarano y col. [133] hacen foco en las columnas a contracorriente, como la
tecnologia mas divulgada y comparan esta tecnologia con otros procesos de separacion que
involucran fluidos supercriticos por ejemplo, contactores de membranas, procesos spray y
arreglos con mezcladores decantadores. Los autores también remarcan la importancia de
conocer propiedades fisicoquimicas de los sistemas a fraccionar para hacer un correcto
disefno y puesta a punto del proceso. Por su parte, Machmuda [134] también compara
tecnologias supercriticas destacando la superioridad del CO2 como solvente de extraccion y

fraccionamiento de productos naturales.
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Tabla 1.2. Ensayos experimentales de fraccionamientos de sustratos liquidos en columnas a contracorriente con CO2. Mezcla a fraccionar, detalles de didmetro y altura de la columna,

tipo relleno, condiciones operativas (temperatura, presién y caudal de COz de ingreso a la columna), y referencia en orden temporal inverso a su aparicién.

Di Altura Caudal
#  Sustrato a fraccionar columna relleno Tipo derelleno T [K] P [bar] solvente  Afio-Ref.

[mm] [m] [g/min]
1 Mezcla acuosa de acido acético 17 2.0 Cilindros Dixon*3mm 313-333 100-150 32-80 2020-[135]
2 Soluciones alcohélicas de extracto de lipulo 6.23 0.22 Anillos Dixon metall.5 mm 313-353 50-120 0.88-4.44 2018-[136]
3 Solucién acuosa de extracto de manzana 38 4.0 Sulzer CY 313-333 80-140 100-165 2017-[137]
4 Aceite de pescado 19 2.0 Random Interpack *10 mm 333 145 200 2017-[98]
5 Mezcla de limoneno y aceite de canola 20 1.8 Anillos Dixon metdlico *3 mm 303-333 80-150 7.4-14.9 2015-[121]
6  Extractos de Panax Ginseng 49 1.8 Esferas de vidrio *3 mm 313-333 100-300 1.6-5.5 2015-[138]
7  Monoacetilglicéridos con impurezas 8 0.20 Empaque de metal Propack*4mm 298 87 1.3 2012-[79]
8  Vino, distintas variedades 20 1.8 Esferas metdlicas de 5mm 313 95 8.33-16.7 2012-[139]
9 Destilados con 4cidos grasos de aceite de palma 17.5 7.0 Sulzer EX 333-373 200-290 400-850 2012-[114]
10 Destilado de acido graso de aceite de palma 11.45 1.5 Esferas de vidrio 313-353®  100-200 5-18 2012-[110]
11 Mezclas de alcanos 28 4.32 Sulzer DX 313-355 87-148 215-300 2011[140,141]
12 Mezcla de acetatos de glicerol 22-10-9 1.32 Esferas de vidrio de 3 mm 321-345* 100-140 0.82-1.5 2011-[83]
13 Bebidas alcohdlicas 24 2.4 Anillos Fenske 3*0.5 mm 308 95-180 30-100 2010-[142]
14 Extracto de uva cruda 30 4.5 Sulzer EX 323 100 46.7-66.7  2010-[143]
15 Aceite de mantequilla 12 1.0 Anillos Fenske 3*0.5 mm 321-333 89-186 7-18 2009-[116]
16 Residuos de aceite de oliva 17.5 3.0 Anillos Fenske 3*0.5 mm 343 150-230 43 2009-[99]
17  Aceite de cascara de limén 20 1.16 Sulzer EX 323-343 87-103 14-18 2008-[122]
18 Aceite de oliva 18 3.0 Anillos Fenske 3*0.5 mm 313 180-250 45 2008-[117]
19 Vino moscatel 24 1.0 Sulzer CY 315-320 100-180 L 4 2008-[144]
20 Aceite de girasol 18 1.2 Empaque metal Propack 4mm 298 83 14-55 2008-[115]
21  Alcoxi-gliceroles no esterificados de ac. pescado 18 3.0 Anillos Fenske 3*0.5 mm 313-338® 140-180 65 2008-[129]
22 Aceite esencial de lavanda 35 2.0 Anillos Pall 10mm*10mm*3mm 313-333 75-110 300 2008-[128]
23 Destilados de aceites desodorizados 17.5 3.0 Anillos Fenske 3*0.5 mm 313 180-250 43 2008-[119]
24  Aceites vegetales 40 7.5 Sulzer Mellapak 500.X® 333 200-260 333-666 2008-[118]
25 gﬁﬁglr‘;‘l’ll;‘ieLocgl‘i;f;c;‘)‘]’:yc‘t’g ;fé‘g;sd%fsos' 17.5 g:g ¥ Empaque de metal Pro-pack*4mm  296-298 110 6-12 2008-[120]
26  Ac. vegetal para obtencién de 1-2-diacylglicerol 17.5 1.2 Empaque de metal Pro-pack* 4mm 298 83 41 2008-[102]
27 Destilados de aceite de girasol 17.5 3.0 Anillos Fenske 3*0.5 mm 338 150-230 43 2008-[100]
28 Ac. de palmay destilado de ac. soja (tocoferoles) 17.5 6 Sulzer EX 340-370 200-300 50-130 2005-[103]
29  Aceite usado de frituras 17.5 1.92 Anillos Berl de metal 298-328 150-350 26-200 2004-[104]
30 Mezcla de aceite de soja con hexano 14.3 2.54 Empaque de metal Pro-pack*4mm 298 93 7.5- 2004-[101]
31 Extracto en hexano de hojas de olivos (+) 30 1.5 Esferas metalicas de 5mm 308-323®  75-200 28 2004-[145]
32 Soluciones acuosas de alcohol 25 6 Sulzer EX 303 100 150 2003-[131]
33  Aceite crudo de salvado de arroz 44.5 1.66 Empaque de metal Pro-pack*4mm 318-353* 138-275 4 2003-[105]
34 Jugo de naranja 20 1.8 Esferas metalicas de 5mm 313 160 35 2002[123,146]
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Continuacion Tabla 1. 2

35

36

37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47

48

49
50

51

52
53
54

55

Aceite de oliva comercial

Bebida alcohdlica comercial

Escualeno y metiloleato

Aceite crudo de salvado de arroz

Escualeno y aceite de oliva

Mezcla de acidos grasos de ésteres etilicos
Grasas anhidras de leche

Aceites de pescado (+)

Aceite de cascara de naranja

Residuos alcoholicos de la industria vitivinicola
Aceite de naranja (linalol + limoneno)

Mezcla de ésteres etilicos de aceite de pescado
Mezcla de glicéridos (MAG, DAG y TAG)

Aceite de ciscara de limén

Mezcla de acil-glicéridos
Aceite de higado de tiburén

Aceites vegetales

Aceite crudo de palma (+)

Mezcla sintética de aceite de eucalipto y limoneno

Grasas anhidras de leche

Destilados de aceites enriquecidos en tocoferoles

17.5

20

24
14.3
40
68
49
24.3
25
35
20
35
14.5

17.5

14.3
56

40

17.5
24
49

17.5

1.8

1.8

1
1.7
4.0
12
1.8
1.2
4.0
2.0
2.4
13.6
2.4

1.92

1.66
2.5

7.0

0.61
1.0
1.8

3.0

Anillos Rasching, Dixon, Fenske y
esferas de vidrio*3mm
Esferas metalicas de 5mm

Sulzer EX

Empaque de metal Pro-pack*4mm
Sulzer EX

Sulzer CY

Malla tejida SS304 Goodloe

Sulzer EX

Sulzer EX

Sulzer DX

Anillos de metal Dixon 3mm
Sulzer CY

Virutas de acero inoxidable
Anillos Rasching vidrio y metalico
ambos* 5 mm

Empaque de metal Pro-Pak*4 mm
Anillos Rasching de vidrio*8.5 mm
Relleno de vidrio*0.7mm y espiral
metalica*6 mm

Malla tejida SS304 Goodloe

Sulzer CY

Malla tejida SS304 Goodloe
Virutas de metal y anillos
tefléon*3mm

313

313

313-333®
313-363®
313-333
313-353
313-333
333
323-343
298-306
313-333
333-353
340-370®

313-353

338-363®
313-333®

323-353

323-333
313-318
313-348

343

200

100-300

115
136-205
160-250
65-195
24-241
200-300
80-130
90-116
88
145-195
200-250

75-90

170-350
125-250

130-250

107-274
77-90
34-241

200

63-126
29-43

10-160
2.5

35-500
150-460
50

R4

250
6-30
660
5.5-8

26.7-50

1.25-7.5
5-240

33.33

10-110
-¢
150-154

10-70

2002-[106]

2001[146-148]

2001-[130]
2001-[149]
2000-[107]
2000-[132]
2000-[150]
2000-[151]
1999-[124]
1999-[152]
1998-[125]
1998-[108]
1997-[77]
-
-[15
-[10
-
[
[
[

126

111

1996-
1995-[127
1993-[154,155]

1991[113]

]
3]
9]
]
|
]

® Columnas con gradiente térmico interno. (+) Utiliza etanol como co-solvente # Reporta S/F, sin especificar caudal alguno
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1.4. Motivacion, antecedentes y objetivos de esta tesis

La valorizacién de glicerol por la ruta de acetilacién produce una mezcla de bajo valor
comercial, dificil de fraccionar debido a sus caracteristicas termolabiles y la afinidad entre
los compuestos. En contraposicion, cada acetato de glicerol puro posee caracteristicas de
interés y alto valor. La elevada afinidad del CO; supercritico por el triacetin, y no asf por el

glicerol, lo muestra como un solvente de separacién valido para ser investigado.

El uso de CO; en la extraccion de ésteres se ha investigado en varias aplicaciones en el grupo
de investigacion en el que se desarrolla esta tesis. Asi, Espinosa [156] estudi6 el
fraccionamiento de mezclas de etil-ésteres de acidos grasos derivadas de aceite de pescado.
Por su parte, Hegel y col. utilizaron mezclas de CO; + propano en la extraccion de aceite de
jojoba [157] (mezcla de ésteres monoinsaturados de alto peso molecular) y otros aceites
fijos [158]. Soto [159] estudi6 la produccién de ésteres y acilglicéridos en medios
supercriticos, e inicié estudios de comportamiento de fases de ésteres metilicos de acidos
grasos y acilglicéridos en CO;. Posteriormente, Cotabarren [160] investigd la viabilidad
técnica de procesos de fraccionamiento supercritico utilizando CO; liquido y supercritico

para separar y purificar acilglicéridos y ésteres etilicos.

Para el correcto disefio y operacion de un equipo de fraccionamiento y purificacion es
necesario conocer propiedades fisicoquimicas y el comportamiento de fases del sistema a
fraccionar, en el rango de condiciones de interés (temperatura, presion, composiciones). En
esta tesis, se aplican los principios de la ingenieria del equilibrio entre fases, concepto
desarrollado por Brignole y Pereda [161], al disefio de ventanas operativas factibles del

proceso frente a distintas alimentaciones y especificaciones de productos.

En resumen, el objetivo general de esta tesis es el desarrollo de una tecnologia de
fraccionamiento de acetatos de glicerol utilizando CO; a alta presion como solvente. Para

disefar el proceso es necesario contar con modelos termodinamicos robustos, conocer
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propiedades fluidodinamicas y datos de equilibrio para validar los modelos, asi como

también contar con datos experimentales respaldatorios a escalas de proceso [133,162].

En este contexto, se definen los siguientes objetivos especificos:

e Desarrollar un modelo termodinamico como herramienta predictiva en el analisis
del equilibrio de fases que presenta la mezcla de acetatos de glicerol + CO.

e Determinar nuevos datos de solubilidad y puntos de burbuja del sistema acetatos
de glicerol + CO2, que permitan validar las predicciones del modelo.

e Determinar experimentalmente propiedades fisicoquimicas de la mezcla de
acetatos de glicerol saturada con CO». Propiedades que son claves para modelar la
fluidodindmica de equipos de operacién continua.

e Realizar una prueba de concepto de un fraccionamiento continuo de una mezcla de
acetatos de glicerol con CO, que permita caracterizar un lecho empacado y validar
correlaciones y modelos desarrollados.

e Realizar el disefio conceptual de un tren de fraccionamiento de acetatos de glicerol
utilizando CO; supercritico, con el objetivo de producir monoacetin y diacetin de

alta pureza y con buen rendimiento.
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Capitulo2 Modelado termodinamico de glicerol y

derivados con GCA-EOS

2.1 Introducciéon

El disefio conceptual de unidades de operacidn supercritica, ya sea un reactor o un equipo
de fraccionamiento, requiere un modelo termodinamico adecuado que permita evaluar el
comportamiento de mezclas en regiones operativas adecuadas [1]. En el caso de procesos
de fraccionamiento, no sdélo es esencial la prediccion de los limites de fase, sino también la
distribucién de los componentes en las fases presentes, ya que la calidad de los productos
del proceso depende directamente de las solubilidades de cada compuesto en el solvente
elegido, entre otras cosas. A la hora de seleccionar un modelo termodinamico se encuentran

en literatura una amplia variedad de opciones.

Para el disefio de la ventana operativa de una unidad de fraccionamiento supercritico, es
necesario contar con un modelo termodindmico capaz de reproducir el comportamiento del
sistema a alta y baja presion, por lo que las ecuaciones de estado (EOS) son los modelos
recomendados. En el caso del fraccionamiento de glicerol y sus acetatos, del conjunto de
ecuaciones de estado disponibles, es importante seleccionar una que considere asociacion
molecular de manera especifica, ya que estos pueden formar asociaciéon puente hidrégeno
por la alta concentracion de grupos hidroxilos. Por otra parte, del sistema bajo estudio, es
importante destacar que no se cuenta con datos del comportamiento de compuesto puro de
diacetin, ni de monoacetin, ni de mezclas binarias de estos con CO,. En consecuencia, no
existen datos que permitan cuantificar la interaccién binaria entre ellos. Asimismo, estos
compuestos tampoco se encuentran disponibles como productos de alta pureza en el
mercado para poder medir sus propiedades de componente puro, asi como datos de

equilibrio entre fases en mezclas binarias. La ausencia de este tipo de informacién obliga al

25



Capitulo 2

uso de modelos predictivos, excluyendo asi a todas las ecuaciones de estado semi-empiricas

basadas en un enfoque molecular.

En esta tesis, el uso de métodos a contribucién grupal permite interpolar el comportamiento
de diacetin y monoacetin a partir de los observados para glicerol y triacetin, ya que estos
cuatro compuestos se forman a partir de los mismos grupos funcionales. En base a esto, se
selecciona la Ecuacién de Estado a Contribuciéon Grupal con asociacion, GCA-EOS [2], (por
su sigla en inglés). Este modelo incluye fuerzas de asociaciéon de manera especifica, y tiene
la capacidad de describir mezclas mediante la caracterizacion los grupos funcionales que
las conforman, lo que permite usarlo de manera 100% predictiva. Es importante destacar
que la GCA-EOS permite simplificar el analisis de mezclas multicomponentes en casos donde
los grupos funcionales representativos de cada molécula se encuentran en varios
compuestos que conforman la mezcla. La GCA-EOS se ha aplicado exitosamente en
numerosos sistemas complejos, con alta asimetria en tamafio molecular, asi como en
interacciones energéticas. Por ejemplo, se utilizé para describir el equilibrio de mezclas en
biorrefinerias de base oleaginosa y blends de biocombustibles de diversos origenes [3,4].
Por otra parte, Gafian [5] y Hegel [6] utilizaron la GCA-EOS para describir equilibrios a alta
presion donde se utiliza el poder solvente del CO; en extracciones de productos naturales.
En particular, en la literatura existen numerosos trabajos que reflejan la capacidad de la
GCA-EOS para predecir el equilibrio multifasico de mezclas complejas en el contexto del
fraccionamiento supercritico [5,7-10]. En esta tesis, para poder aplicar la GCA-EOS a
mezclas de acetatos con CO y en particular acetatos de glicerol, se revisan grupos

caracterizados en trabajos previos y se extiende la tabla de pardmetros a nuevos grupos.

2.1.1 Modelado matemdtico del equilibrio entre fases

Para conocer la distribucion de los componentes en las fases presentes en una mezcla es
necesario resolver la condicién o criterio de equilibrio. En particular, el equilibrio entre

fases, definido por las leyes de la termodinamica, se alcanza cuando un sistema de N
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compuestos se encuentra en el minimo de energia libre de Gibbs (G), la cual se puede

expresar de manera general en la forma de la siguiente ecuacién:

N
Gy p = —SdT + VdP + Z wedn; = 0 21

i=1

La ecuacién 2.1 fija que para un ndmero m de fases, el equilibrio se alcanza cuando la

temperatura (T), presion (P) y el potencial quimico (u°; = (%) ) de cada compuesto
/TP

alcanzan el mismo valor en todas las fases presentes. Si bien la temperatura y la presién son
variables macroscopicas, que pueden ser conocidas facilmente, los potenciales quimicos no
lo son, por lo que se han definido funciones auxiliares (fugacidad y actividad) que permiten
cuantificarlos en funcién de variables mensurables (T, P y concentraciéon de las fases en

equilibrio).

La fugacidad de un compuesto (f;) permite cuantificar el comportamiento del compuesto,
relativo a su comportamiento de gas ideal. En el caso de un compuesto puro sometido a
condiciones de gas ideal, su fugacidad tendera al valor de la presién del sistema, mientras
que, para una mezcla en condiciones de gas ideal, la fugacidad de cada compuesto tendera

a la presion parcial del compuesto en la mezcla.

fiovP siP-0 2.2

Si utilizamos la nocién de fugacidad en lugar del potencial quimico, el criterio de igualdad
de potencial quimico es equivalente al de isofugacidad. Entonces, un sistema a temperatura
y presion constante estd en equilibrio cuando se igualan las fugacidades de cada compuesto
en todas las fases presentes. Para el caso de fraccionamiento planteado en esta tesis, se
presentan dos fases (una liviana rica en el solvente y una densa rica en los sustratos menos
volatiles) en las que distribuyen todos los compuestos presentes y el criterio de

isofugacidad esta dado por:

fil = fY 2.3
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La funcionalidad matematica de la fugacidad de cada compuesto i en la mezcla, bajo las
condiciones del sistema (temperatura, presién y composicién), es lo que particulariza al
modelo termodinamico elegido. Los métodos de calculo de fugacidades mas difundidos son
el enfoque ¢; — @;, representado en las EOS y el enfoque y; — ¢; , que combinan EOS con
modelos de energia de Gibbs de exceso ( GF) para acceder a la condicién de equilibrio de

sistemas no ideales.

Los modelos de GF (con estado de referencia la solucién liquida ideal [11]) se utilizan para
representar el comportamiento de la fase liquida (densa), por lo que representar equilibrios
multifasicos de tipo liquido-vapor (LV) conlleva a seleccionar un modelo diferente para
representar a la fase liviana. El uso de dos modelos independientes para cada fase hace que
las transiciones en la regién supercritica no sean funciones continuas, por lo cual se
desaconseja aplicar un enfoque y; — @; en el desarrollo de tecnologias supercriticas. Por su
parte, las EOS, al representar ambas fases con el mismo modelo (enfoque ¢; — ¢;), otorgan
continuidad de las propiedades en la regidn critica, brindando soluciones robustas en todo
el rango de presidn. El trabajo desarrollado en esta tesis involucra mezclas sometidas a alta
presiéon y en muchos casos en condiciones supercriticas. En consecuencia, el modelado
riguroso de estos fluidos obliga a utilizar un enfoque ¢; — @; para representar el equilibrio

entre fases.

2.2 Enfoque @; — ¢;: Ecuaciones de Estado (EOS)

Los modelos clasicos de EOS, cominmente llamados ecuaciones cubicas, como Peng-
Robinson [12], Redlich Kwong-Peng-Robinson [13] o Soave-Redlich-Kwong [14]) estan
basados en la ecuaciéon de van der Waals para el calculo de fugacidades. En las EOS, el
apartamiento del estado de referencia (gas ideal) suele computarse a través del coeficiente
de fugacidad (¢). Asi, la fugacidad de un compuesto en una mezcla (fi“) es igual al producto

de su presion parcial y su respectivo coeficiente de fugacidad (¢,).

fi = @yiP° 24
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Las ecuaciones de estado clasicas, explicitas en presion, basan las predicciones del
comportamiento de mezcla en el comportamiento de los compuestos puros y las
interacciones binarias implicadas entre ellos. En general, la presiéon del sistema esta
representada por la suma de un término atractivo y uno repulsivo, dependientes de los
pardmetros a y b, (parametro energético y co-volumen, respectivamente). Estos
parametros, suelen calcularse a partir de propiedades conocidas del compuesto puro, como
el punto critico y/o un punto de la curva de presidn de vapor. Para el caso de mezclas, los
pardmetros a y b dependen tanto de los parametros de los compuestos puros como de las
reglas de mezclado utilizadas para hallar los valores de mezcla, a,, y b,,. Debido a la alta
dependencia de los parametros a,, y b,, a las reglas de mezclado utilizadas, y la dificultad
de encontrar datos de literatura en el caso de productos naturales, su extensiéon a mezclas

multicomponentes es complejo.

Es conocido que las ecuaciones de estado cubicas presentan limitaciones para representar
mezclas no ideales por asimetria en tamafio molecular, caracteristica inevitable en procesos
supercriticos donde el solvente es un gas comprimido y el sustrato suele involucrar
compuestos no volatiles de alto peso molecular. Ademas, esta familia de modelos tampoco
contempla términos de asociacion molecular de manera especifica [15]. Por estas dos
razones, las ecuaciones cibicas son inadecuadas para modelar las mezclas bajo estudio en
esta tesis. También, como se mencion6 previamente, por tratarse de modelos moleculares,
requieren conocer propiedades de todos los compuestos puros que forman la mezcla bajo
estudio, a partir de las cuales se derivan los parametros de la EOS. Las mezclas investigadas
en esta tesis, no sélo se caracterizan por presentar asimetria en tamafio y contener
compuestos que forman asociacion de tipo puente hidrégeno, sino que ademas presentan
la dificultad adicional de contener compuestos para los que no existen propiedades en
estado puro, ni pueden ser adquiridos para medirlas. Por esta razon, en este trabajo de tesis
se utiliza un modelo a contribucién grupal, que permite predecir el comportamiento de

propiedades de compuestos puros y mezclas a partir del ajuste del modelo a otros
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compuestos que contengan los grupos funcionales necesarios para construir las moléculas

de interés.

2.2.1 Modelos a contribucién grupal

Los métodos a contribucién grupal se basan en considerar de manera independiente la
contribucién de cada grupo funcional presente en la mezcla, segin el principio de accién
independiente enunciado por Langmuir [16]. De esta manera las fuerzas alrededor de un
grupo funcional son caracteristicas de dicho grupo e independientes del resto de la molécula
[17], y las propiedades de un compuesto o mezcla pueden predecirse a partir de las
interacciones entre los grupos funcionales presentes. Asi, cada compuesto se divide en sus
grupos constitutivos, pensando la mezcla como una solucién de grupos en la que cada uno
tiene asociado un set de parametros que lo representa. Por el momento, todos los modelos
a contribucién grupal semiempiricos necesitan de datos experimentales para ajustar el set
de parametros, de grupo puro y de interaccién binaria entre grupos, que permiten extender

las predicciones del modelo a otros sistemas que involucren los mismos grupos [18].

Se han desarrollado métodos a contribucién grupal para predecir propiedades de
compuestos puros (punto critico, factor acéntrico, densidades [19,20]). Una extensa
revision de los métodos a contribucién grupal para el calculo de propiedades fisicoquimicas
puede encontrarse en Poling-Prausnitz-O’Connell [21]. En la predicciéon del
comportamiento de fases, el modelo a contribucién grupal mas ampliamente utilizado es
UNIFAC [22]. Este es un modelo de GZ por lo que permite predecir coeficientes de actividad
(7:)- Este modelo se aplica generalmente con un enfoque y; — ¢; para sistemas a baja
presién, o como soporte para las reglas de mezclado en ecuaciones cubicas (reglas de
mezclado de Huron y Vidal [23]), como es el caso de PSRK (por las siglas en inglés de

Predictive Soave-Redlich-Kwong).
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En las ultimas décadas, se ha extendido ampliamente el uso de EOS derivadas de la ecuacién
SAFT [24], que contempla de manera especifica la asociacién molecular. De estas, es
interesante destacar las versiones a contribucion de grupos como son GC-PCSAFT [25,26] y
GCA-EOS [2,27], modelo que sera explicado detalladamente en la proxima secciéon. Cabe
destacar que la GCA-EOS es la extension de la ecuacion GC-EOS [27] (especialmente
desarrollada para modelar mezclas con gases) y fue adaptada a la familia de las ecuaciones
SAFT, gracias ala incorporacién de un término asociativo también a contribucién grupal. En
resumen, es importante destacar que la GCA-EOS no presenta ninguna de las limitaciones

sefialadas anteriormente para las EOS clasicas.

2.2.2  Ecuacion de estado a contribucion grupal con asociacién: GCA-EOS

El modelo GCA-EOS formula las condiciones del equilibrio entre fases a partir de la energia
residual de Helmholtz (AR). Para la GCA-EOS, la AR es la suma de tres contribuciones,
repulsiva, también llamada de volumen libre (A1), atractiva (Aat) y asociativa (4asoc).

AR = At 4 A4t 4 pasoc 25

La contribucién de volumen libre, se basa en el modelo de esferas rigidas desarrollados por
Carnahan y Starling [28] y extendida a mezclas por Mansoori y Leland [29] y Boublick [30].
Este término, de base molecular, es representado por un parametro de compuesto puro
(nico pardmetro molecular de la GCA-EOQS), que es el didmetro critico (d¢) y la temperatura
critica (T.) de los compuestos que forman la mezcla. La expresién matematica de A* es:

RT = A

13
(Y—1)+/1—§(Y2—Y—lnY)+nlnY 26
3

donde R es la constante universal de los gases, T es la temperatura, n el nimero de moles, Y
representa la inversa del volumen libre adimensional y A1, (con k de 1 a 3) son variables
relativas a las dimensiones de un mol de moléculas (longitud, area y volumen de un mol de

moléculas) y se calculan a partir de las siguientes expresiones:
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-1

A
Y = (1 _ ) 2.7
6V
NC
A = Z nd¥ k=123 2.8

i=1

en las que V es el volumen total, NC representa el nimero de compuestos, n; el nimero de
moles del componente i, y d; el diAmetro de esfera rigida del compuesto i, que es funcion de

la temperatura:

d; = 1.065655 d; [1 —0.12exp ( : T)] 2.9

Dada su naturaleza molecular, en compuestos bien definidos como gases o solventes
volatiles, el d.. se determina como en cualquier EOS, fijando las condiciones del punto critico
o con datos de presidn de vapor a temperaturas en el rango de interés. No obstante, aplicar
la GCA-EOS, o cualquier otra EOS a productos naturales, representa un desafio ya que se
desconocen tales propiedades. Para solventar esta situacién, en el caso de la GCA-EOS, se
han desarrollado métodos a contribucién grupal para estimar el d. [7,31], parametro vital
para calcular la contribucién de volumen libre. Estos métodos a contribucién grupal
permiten obtener valores confiables de d. cuando no se cuenta con datos de presiéon de

vapor del compuesto puro.

Por su parte, la contribucion atractiva (A42) representa las fuerzas dispersivas entre los
grupos funcionales presentes en la mezcla (fuerzas de tipo van der Waals, dipolo-dipolo y
cuatripolo-cuadripolo [3]). En la GCA-EQS, este término combina la ecuacién de van der
Waals con una regla de mezclado a composicidn local, dependiente de la densidad, y basada

en una version a contribucion grupal del modelo NRTL [32].

at 2§% gmin(T,V
A_=_m 2.10
RT RTV
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donde z es el nimero de coordinacién con valor fijo de 10, § el nimero total de moles de
segmentos de superficie y gmix (T, V) la energia atractiva caracteristica de la mezcla, ambos

calculados a partir de:

NC NG

q’ = ZZnivijqj 2.11
i=1 j=1
NG NG P
kTkj9kj
Imix = Z 8; Z NG g 1 212
=1 k=1 2i=1 01

donde n; sigue siendo el nimero de moles del compuesto i, v;; es el nimero de grupos tipo
j en la molécula i, NG es el numero de grupos, q; numero de segmentos de superficie

asignados al grupo j. Este tltimo, g;, se calcula como el cociente entre el area de van der

2
Waals (Bondi [33]) y el 4rea del segmento de referencia (2.5 X 10° %) , siguiendo el mismo

enfoque propuesto por Abrams y Prausnitz para UNIQUAC [34]. En cuanto a la ecuacién

2.12 las variables faltantes se definen, y se calculan de la siguiente manera:

e 0, representa la fraccion de superficie del compuesto j.

NC
1

ej == Z nivjiqj 2.13
q i=1

e 1 esun factor de peso que toma en cuenta las desviaciones a la regla de mezclado

de soluciones regulares, es decir considera la no aleatoriedad de la mezcla:

q Ay
T = P (“"f RT V) Z1
donde Agy; representa la asimetria entre las interacciones:
Agyj = grkj — 9jj 215

siendo gijla energia de interaccidn (atractiva) por unidad de superficie entre los grupos ky
J, ¥ aij los parametros de no aleatoriedad (con ay; # a;i). La energia de interaccion entre

los grupos (gk) se calcula mediante la siguiente regla de combinacidn, a partir de las

energias de grupo puro:
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ij = KijJ9kr9jj (kij = kji) 2.16
donde k;; es el parametro de interaccion binaria, que computa las desviaciones a la regla

de combinacién ideal de tipo media geométrica entre las energias de interacciéon de un

grupo puro. Las gy y los ki ; son dependientes de la temperatura de la siguiente manera:

* r T n T
Ik = g |1+ gk T—;—l + gx In T 2.17
* 1 2T
kk] :kk] 1+kk]ln TI:T’I}* 2.18

donde g«* y ki* representan la energia atractiva y el pardmetro de interaccién binaria a las
temperaturas de referencia Tpy (Tyx + Tj*) /2, respectivamente. La temperatura de
referencia Ty tiene un valor arbitrario de 600 K para los grupos funcionales, mientras que
para grupos moleculares (como el CO;) este parametro toma el valor de la temperatura

critica del compuesto.

Por ultimo, el término asociativo Aasec, incluido en el modelo original de la GC-EOS por Gros
y col. [2,35], tal como se dijo antes, es una version a contribucion grupal de la ecuacion de
estado SAFT (Statistical Associating Fluid Theory) propuesta por Chapman y col. [36]. El
término Aasoc tendrd un valor no nulo, siempre que la mezcla a modelar presente
compuestos con grupos que tienen la capacidad de asociar (polares). El ejemplo mas comun
de asociaciéon es el de puente de hidrogeno, donde un atomo de hidrogeno unido
covalentemente interactda con el par de electrones libres de un 4tomo como oxigeno o
nitrégeno. La ecuacion 2.19, corresponde a la expresiéon matematica del término asociativo

en el modelo GCA-EOS,

asoc  NGA M;

S5 o)
j j '

RT = & 2 2

donde NGA representa el nimero de grupos funcionales asociativos, nj nimero de moles

del grupo asociativo j, M; es el nimero de sitios de asociacion del grupo (asociativo) j y Xy

la fraccién del grupo j no asociada a través del sitio k. En este caso, n; se calcula a partir de
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Vjm, NUmero de grupos asociativos j presentes en la molécula m y de n,,, la cantidad de

moles del componente m, a partir de la siguiente ecuacidn:
NC
* *
n = Z VinTm 2.20
m=1

Por ultimo, X} ; la fraccion del grupo j no asociada a traveés del sitio k, se calcula a partir de

la siguiente expresion, como funcion de la fuerza de asociacion Ay; ;;:

-1

NGA Mj A
n. . . .
Xy = 1+ZZ% 221
=11=1
Ekjlj
Apirj = Kiigj [exp ( R]Tj) - 1] 2.22

La fuerza de asociacion entre el sitio k del grupo i, y el sitio I del grupo j, depende de la
temperatura, con una funcionalidad tipo Arrehnius, donde ki y €xjj representan el volumen
y la energia de asociacion, respectivamente, y son los parametros que caracterizan un grupo
asociativo. Esta contribucién contempla tanto la autoasociacion entre grupos que contienen
sitios positivos y negativos, como la solvatacion de grupos que sélo contienen sitios de una

sola naturaleza.

Para concluir la descripcion de la GCA-EOS se presenta la Tabla 2.1 [3,37], que resume los
parametros involucrados en cada contribucién a la energia residual de Helmholtz en la GCA-

EOS, y sus atributos.
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Tabla 2.1. Descripcién de los parametros del modelo GCA-EOS

Naturaleza del

Contribucién , Definicién del parametro Simbolo Atributo
parametro
AYt Diametro de esfera rigida d. Fijoc
Volumen Compuesto puro  Temperatura critica T, Fijo
librea
Temperatura de referencia T Fijo
Area superficial qj Fijo
A Grupo puro Energia wier Ireier Ir Ajustable
Atractivob (binario) & ., L. g’,fk' ‘g,kk' ek ]
Interaccién energética kij ke j Ajustable
No aleatoriedad Ay Ajk Ajustable
Energia de auto asociacion Eik—ik Fijo
Volumen de auto asociacion  kj,_;x Fijo
Assoc Grupo puro Energia de asociacion Eik—1j Regla de
AsociativoP (binario) cruzada combinacién/Ajustabled
Volumen de asociacién Kik—1j Regla de
cruzada combinacién/Ajustabled

a término molecular, b término a contribucién grupal, ¢ calculado a partir del punto critico para compuestos
moleculares, de la densidad o datos de presiéon de vapor para compuestos descriptos a contribucién grupal,
dajustados a datos de sistemas binarios de compuestos que solvatan.

2.2.3  Herramientas de cdlculo para la descripcion del equilibrio de fases a alta presion

El calculo de propiedades de equilibrio requiere de algoritmos robustos que permitan llevar
adelante calculos multifasicos de manera eficiente. En esta tesis se utilizan distintas
subrutinas de calculo de equilibrio de fases, cuyos algoritmos tienen integrado el modelo
termodinamico GCA-EOS. Para el calculo del equilibrio multifasico de mezclas se utiliza la
subrutina GCTHREE basada en los algoritmos de convergencia robusta propuestos por
Michelsen [38,39]. El ajuste de parametros del modelo se lleva a cabo con la subrutina
PARAEST, la cual tiene incorporada la subrutina GCTHREE, y para los datos isotérmicos e
isobaricos contiene la resolucidn del criterio de isofugacidad a partir del método Newton-
Raphson programado por Skold-Jgrgensen [27,40]. También se presentan resultados
obtenidos con el programa GPEC desarrollado por Cismondi y col. [41,42], que permite
visualizar diagramas de fases globales de mezclas binarias. El programa permite evaluar
lineas criticas, asi como visualizar diagramas de equilibrio en funciéon de diferentes
variables (temperatura versus presion, o cualquiera de estas dos variables en funcién de la

composicidn o densidad de las fases en equilibrio).
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2.3 Modelado del equilibrio entre fases de mezclas de acetatos de glicerol + CO:

A continuacidn, se muestra la extensién del modelo termodindmico GCA-EOS para describir
de manera predictiva el comportamiento de fases de glicerol y sus tres acetatos en mezclas
con CO». Es importante remarcar que en la literatura existen datos de equilibrio de otros
compuestos que involucran a los grupos funcionales requeridos para ensamblar la familia
de acetatos de glicerol, posibilitando la parametrizacion a contribucién grupal. La Figura 2.1
muestra la estructura molecular de los compuestos de interés de esta tesis. Como se
observa, los cuatro compuestos resultan de la combinacién de s6lo dos grupos, de tipo
alcohol o éster, caracteristica muy favorable para el estudio del sistema de interés. Cabe
destacar que el grupo alcohol (o éster) primario y secundario, comparten todos los
parametros del modelo a excepcion del nimero de segmentos del grupo (area), cuyos
valores no son ajustables, y como se dijo en la descripcion del modelo, estan determinados

a partir de Bondi [33].

Glicerol: 2 CH,OH+CHOH Monoacetin: CH20H +CHOH+ CH3zCOOCH:?
@@
Diacetin: CHOH+ 2CH3COOCH: Triacetin: CH3COOCH+2CH3COOCH:2

Figura 2.1. Estructura quimica del glicerol, monoacetin, diacetin y triacetin, y la configuracién grupal utilizada
para su representacion.

Tal como muestra la Figura 2.2, monoacetin y diacetin presentan isémeros de posicién. La

GCA-EOS permite distinguir isémeros variando el aporte del término repulsivo [43], al
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ajustar el parametro d. con datos de presién de vapor. En este caso, debido a la falta de
informacién experimental de presién de vapor para los isémeros de monoacetin y diacetin
no es posible diferenciarlos con precision. En la literatura, Liao y col. [44] y Bedogni y col.
[45] a partir de simulaciéon molecular de las estructuras de monoacetin y diacetin concluyen
que 1-monoacetin y 1,3-diacetin son las especies mayoritarias, justificados en su estabilidad
energética. Basados en esta conclusion, y al no contar con datos de ninguno de los isomeros
puros, en esta tesis se consideran sélo las configuraciones estructurales mayoritarias,

dejando de lado 2-monoacetin y 1,2-diceatin.

I |
| c
H;C 0 C OH ~ N
’ \C/ \C/H\C/ 2 “Hs
| f, o |
HO C OH
| ~ c/ HN ~
HZ HZ
1-Monoacetin 2-Monoacetin
0
o I
C
| (0] CH. 0/ ™~ CH,
H3C (0] C 3 3
\C/ \C/H\C/ \c/ |
” N o ” RN 2N /EI\ "
o o N I(iZ ﬁz
[
1,3-Diacetin 1,2-Diacetin

Figura 2.2. Estructura de los isémeros de mono y diacetin.

2.3.1 GCA-EOS: Procedimiento de parametrizacion

Para realizar la parametrizacién de un modelo a contribucién grupal se deben tener en
cuenta los grupos funcionales que forman la mezcla de interés, asi como la regién operativa
de las variables de campo (temperatura, presién, composiciéon) donde se aplicara la
interpolacion del modelo. Es importante recordar que, en el caso de esta tesis, se realiza una
parametrizacion de los grupos de interés para predecir el equilibrio de fases de mezclas que

contienen compuestos no incluidos en la parametrizacion.
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Definidos los grupos funcionales que forman los compuestos bajo estudio, se distinguen
aquellos que asocian, ya que su parametrizaciéon presenta una complejidad adicional. En
esta tesis todos los compuestos de interés tienen capacidad de autoasociar y/o de solvatar,
incluso se puede afirmar que todos los grupos presentes en la mezcla tienen caracter
asociativo. Este escenario es poco frecuente, y resulta un desafio adicional al estar
modelando una mezcla integrada por compuestos cuyas propiedades fisicas ain no han sido

publicadas al dia de la fecha.

Como se puede observar en la Figura 2.1, el glicerol esta formado por tres grupos alcoho],
dos de tipo primario y uno secundario, mientras que los acetatos de glicerol contienen
también grupos éster, primarios y secundarios. Tanto el grupo alcohol, como el grupo éster,
han sido parametrizados en trabajos previos para diversas aplicaciones de la GCA-EOS. En
el caso del grupo alcohol, su definiciéon no presenta alternativas segin sea la estructura y
longitud de cadena del compuesto evaluado, siempre se trata de un grupo conectado por un
s6lo enlace covalente. Por el contrario, en el caso del grupo éster, ademas de poder ser un
grupo terminal o central en la molécula, existen distintas posibilidades de definirlo, segin
se incluyan o no los grupos alquilicos adyacentes al carbonilo. Incluir ambos grupos alquilos
es el enfoque recomendado para aumentar la electroneutralidad del grupo (premisa
fundamental para aplicar contribucién de grupos). Sin embargo, cuanto mayor es el tamafio
del grupo, menor es el numero de moléculas donde se lo puede utilizar. En trabajos previos,
el grupo éster fue modelado principalmente para describir moléculas derivadas de acidos
grasos con ésteres terminales y monofuncionales. Ese contexto es completamente distinto
al planteado en el modelado de los compuestos bajo estudio de esta tesis. En una primera
etapa, se evalud la capacidad predictiva de los parametros disponibles en el modelado de
ésteres de bajo peso molecular y polifuncionales, y se encontr6 que la definiciéon de estos
grupos propuesta en trabajos anteriores resulta poco adecuada para los compuestos bajo

estudio en esta tesis. En resumen, en el caso del grupo alcohol se utilizan pardmetros de
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literatura (fuentes informadas en tablas de pardmetros), mientras que el grupo éster fue

parametrizado nuevamente en esta tesis.

Respecto de la molécula de CO, se utiliza la parametrizaciéon de grupo propuesta por
Gonzalez y col. [46] que contempla la capacidad del CO; de asociar con moléculas polares.
Dicha hipétesis estd basada en datos experimentales de diversos autores [47-49] y
considera al CO; como un grupo electropositivo, con dos sitios de asociacién, y por ende
capaz de solvatar con grupos esteres (1 sitio electronegativo) y alcoholes (dos sitios, uno

electropositivo y otro negativo).

Las Tablas 2.2, 2.3 y 2.4 reportan todos los parametros utilizados en esta tesis, requeridos
para modelar acetatos de glicerol con CO-, tanto aquellos disponibles en literatura, como los
ajustados en el presente trabajo. De los 82 parametros presentados en estas tablas sélo fue
necesario ajustar 15. Esta parametrizaciéon se basa en numerosos datos de equilibrio
disponibles en la literatura para ésteres monofuncionales. Si bien el nimero de parametros
ajustados puede parecer un ndmero elevado, hay que tener en cuenta que se estad
modelando una mezcla de cinco compuestos con caracter asociativo (glicerol, sus tres
acetatos y CO). Para un modelo de tipo SAFT molecular, esta mezcla requiere definir diez
parametros sélo de asociacion, sin contemplar los tres parametros de compuesto puro ni
las interacciones binarias, las cuales suman otros 10 parametros. De todos modos, adn sin
contemplar que estos requieren ajustar un nimero mayor de parametros, como se dijo
anteriormente, la falta de datos para monoacetin y diacetin inhabilita la aplicaciéon de
modelos moleculares. Por otra parte, hay que tener en cuenta que, en la descripciéon grupal,
los cinco compuestos representados se reducen a tres grupos, y las fuerzas de asociaciéon
involucran a los tres componentes.

En las secciones siguientes se detallan los criterios y datos experimentales a partir de los
que se obtuvo este conjunto de parametros. Asimismo, las tablas de parametros informan

en cada caso los datos experimentales con los que fueron correlacionados.
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Tabla 2.2. Parametros de energia de grupos de la GCA-EOS. Los valores en negrita corresponden a parametros
ajustados en esta tesis para el modelado de la mezcla de glicerol y sus acetatos.

Grupo T* (K) q g* (atm.cmb/mol?) g g Referencia
CHs 600 0.848 316910 -0.9274 0 [40]
CHz 600 0.540 356080 -0.8755 0 [40]
CHCHs 600 1.076 303749 -0.8760 0 [50]
CO2 304.2 1.261 531890 -0.5780 0 [40]
CH20H/CHOH-= 512.6 1.124/0.812 531330 -0.3201  -0.0168 [37]
CH3COOCH3 2.576

CH3COOCH:2 2.268

CH2COO0CH3 600 2.268 490000 -0.670 -0.180  Esta tesisb
CH2COO0CH:2 1.960

CH3COOCH 1.956

a Los parametros de alcohol secundario (CHOH) son extrapolados de los valores reportados por Soria y col.
[37], el niimero de segmentos de superficie correspondiente, g, corresponde a su definicién: cociente entre
el drea de van der Waals (Bondi [33]) y el area del segmento de referencia.
b Ajustado a las presiones de vapor de metilacetato y dimetilsuccinato [51].

Tabla 2.3. Parametros de energia de interaccidn binaria para la GCA-EOS. Los valores en negrita corresponden
a parametros ajustados en esta tesis para el modelado de la mezcla de glicerol y sus acetatos.

Grupo kif* kij' ajj aji Referencia

i J

€02 CHs 0.9185 0.0469 -26 4 [52]
CHz/CHCH3 0.9100 0.0469 21 0 [52]
CH20H/CHOH 0.9084 0.0800 -5 0 [46]
CH3COOCH2/CH3COOCH 0.9084 0.0800 -3 0 Esta tesisa

CH20H/CHOH CHs 0.8950 -0.0900 0 0 [37]
CH2 1.0200 0.0050 0 0 [37]
CHCHs/CHCH2 0.9424 -0.1000 0 0 [40]
CH3COOCH2/ CH3COOCH 0.9850 0.0799 0 0 Esta tesisb

gg:gggggz/ CHs/CHz 0.9387 0.0225 0.6875 0.6875 Esta tesisc

a Ajustado a partir de datos de equilibrio LV de CO2 + etilacetato [53,54] y CO2 + triacetin [55,56].
b Ajustado a partir de datos de equilibrio LV de etilacetato + 1-propanol [57] e isopropilacetato + 2-propanol

[58].

¢ Ajustado a partir de datos de equilibrio LV de metil acetato + n-pentano [59] con datos de equilibrio LV.
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Tabla 2.4. Parametros de la contribucién asociativa en la GCA-EOS. Los valores en negrita corresponden a
parametros ajustados en esta tesis para el modelado de la mezcla de glicerol y sus acetatos.

;ﬁg kde Grupo i 'Srllgg Ide Grupo j ki (K) Kkijj (cm3/mol) Referencia
)] CO2 =) OH 1583 1.5214 [46]
-) OH-2 1583 1.0 Esta tesisab
) RCOOR’ 1000 4.0 Esta tesisc
+) OH ) OH 2759 0.8709 [37]
) OH-2 2759 0.7823 Esta tesisad
) RCOOR’ 2000 3.7035 Esta tesise
) OH-2nd -) OH-2 2759 0.7028 Esta tesisaf
-) RCOOR’ 2000 2.5 Esta tesisag

aPara el alcohol secundario la energia de asociacion se considera igual a la del alcohol primario.

b Ajustado a partir de datos de equilibrio LV de CO2 + 2-propanol [60] y CO2 + 2-butanol [61].

¢ Ajustado a partir de datos de equilibrio LV de CO: + etilacetato [53,54] y CO2 + triacetin [55,56].

dPara el volumen de asociacién cruzado de alcoholes se aplicé la regla de combinacién de Fuy Sandler[62].
e Ajustado a partir de datos de equilibrio LV de etilacetato + 1-propanol [57].

fAjustado a partir de la presién de vapor de 2-propanol [63].

g Ajustado a partir de datos de equilibrio LV de isopropilacetato + 2-propanol [58].

2.3.2  Modelado de polioles

En trabajos previos, la GCA-EOS ha sido extendida a alcoholes primarios normales y
ramificados en el contexto de mezclas con hidrocarburos y agua. En el caso del grupo alcohol
secundario, se utilizaron los mismos pardmetros caracteristicos del alcohol primario,
teniendo en cuenta los cambios geométricos propios del grupo. Esto es, en el término
atractivo, se utiliza el nimero de segmento (g;) caracteristico del alcohol secundario menor
(que el del primario), el cual se calcula a partir de su area de van der Waals [33]. De igual
manera, en la contribucion asociativa, se mantienen las mismas fuerzas de auto-asociacién
y asociacion cruzada y se reduce el volumen de asociacién, basado en que los alcoholes
secundarios ven limitada su posibilidad de asociar por efectos estéricos. Este enfoque es
propuesto por Gregg y col [64] para modelar polioles con la SAFT. A diferencia del nimero
de segmento, el volumen de asociaciéon es un parametro ajustable a datos de equilibrio (ver
Tabla 2.4). En esta tesis el volumen de asociacidn del alcohol secundario se obtuvo por
ajuste de la presion de vapor del 2-propanol [63], mientras que el volumen de asociacion
cruzada entre alcoholes primarios y secundarios se calculd aplicando la regla de

combinacion de Fuy Sandler [62]. La Tabla 2.5 reporta diametros criticos (d.), temperatura
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critica (Tc) y la descomposicion grupal de los alcoholes secundarios que fueron

considerados en esta tesis para evaluar la parametrizacién de la GCA-EOS.

Tabla 2.5. Propiedades de compuesto puro de los alcoholes estudiados: temperatura critica (Tc), didmetro critico
(dc), y ensamble grupal.

dea Grupos GCA-EOS
Alcohol Te (K) (cm/mol1/3) CHs CH: CH:OH  CHOH Ref.
2-propanol 508.2 4.032 2 1 [63]
2-butanol 536.2 4.446 2 1 1 [63]
2-pentanol 560.3 4.791 2 2 1 [63]
3-pentanol 559.6 4.826 2 2 1 [63]
2-hexanol 585.9 5.086 2 3 1 [63]
Etilenglicol 720.0 3.800 2 [63]
1,2-propanodiol 676.4 4.156 1 1 1 [51,65]
1,2-butanodiol 680.0 4.548 1 1 1 1 [66]
1,3-butanodiol 692.0 4.443 1 1 1 1 [67,68]
1,4-butanodiol 723.8 4.427 2 2 [69]

aCalculado a partir del punto normal de ebullicién de compuesto puro

La Tabla 2.6 muestra la precisién de la GCA-EOS en la prediccién de puntos criticos y presion
de vapor de alcoholes secundarios y polioles. Esta precision se evaltia a través de la

desviacién relativa promedio en la variable para N valores experimentales

(ARD(Z)%:%Z ‘1 _ Zeat

Zexpi

). Por su parte, la Figura 2.3, compara predicciones de la presién

de vapor de alcoholes primarios, reportados previamente por Soria [37], con las
predicciones para alcoholes secundarios de este trabajo. Como se observa en la figura, la
exactitud del modelo para los alcoholes es equivalente, lo que demuestra la robustez de
mantener los parametros del alcohol primario. Por otra parte, la Figura 2.3 también muestra
datos de polioles (simbolos llenos). En este caso, la prediccién es menos exacta, pero se
considera lo suficientemente buena para el estudio de fraccionamiento que propone esta

tesis.

43



Capitulo 2

Tabla 2.6. Correlacion y predicciéon de GCA-EOS en presidn de vapor y puntos criticos de alcoholes secundarios
y polioles puros. Rango de temperatura reducida evaluado (AT+), desvio estdndar promedio en presién de vapor
(ARD(PY)%) y punto critico (ARD(Tc)% y ARD(Pc)%) y referencia de los datos experimentales

Alcohol AT: ARD(P")% ARD(T)% ARD(P)% Ref.
Correlacién
2-propanol 0.53-0.97 1.5 0.6 1.3 [63]
Prediccién
2-butanol 0.53-0.97 43 21 6.0 [63]
2-pentanol 0.54-0.97 4.2 21 5.7 [63]
3-pentanol 0.53-0.97 6.5 3.2 14 [63]
2-hexanol 0.54-0.97 3.3 2.0 5.9 [63]
Etilenglicol 0.50-0.64 4.0 3.5 6.9 [70,71]
1,2-propanodiol 0.52-0.73 9.6 3.8 10 [51,65]
1,2-butanodiol 0.55-0.74 9.3 4.0 16 [66]
1,3-butanodiol 0.41-0.99 13 2.4 31 [67,68]
1,4-butanodiol 0.26-0.99 6.8 2.8 2.7 [69]
1E+2 g 1E+2 i
] (@) ]
1E+1 1
E 1E+1 3
1E+0 - _
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2. 1E-1 5. ]
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1E-2 4 ]
1E-3 +—+V——— 77— 1E-2 — T T T T T
1750 1/517 1/395 1/319 1/268 1/750 1/517 1/395 1/319 1/268
1/T (K1) 1/T (K1)

Figura 2.3. (a) Presion de vapor de alcoholes primarios. [63] (<) metanol, ((J) etanol, (X) 1-propanol, (k)
1-butanol, (O) 1-pentanol, y (+) 1-decanol. Lineas sélidas, GCA-EOS con pardametros Soria y col. [37].(b)
Presién de vapor de alcoholes secundarios [63] y polioles [63]: (<) 2-propanol, ((0) 2-butanol, (X) 2-
pentanol, () 2-hexanol, (A) 1,2-propanediol [51,65] , () 1,2-butanediol [66] , (®) 1,4-butanediol [69] .
Lineas continuas y discontinuas: prediccién y correlaciéon con GCA-EOS, respectivamente.

Para modelar la mezcla bajo estudio también es necesario determinar la interaccién CO»-
alcohol. Gonzalez Prieto y col. [46,52] presentan una extension de la GCA-EOS para mezclas
de CO: y la serie homologa de alcanos y alcoholes primarios, donde el CO; se modela como
un aceptor de electrones con dos sitios electropositivos que pueden solvatar con grupos
alcoholes. En esta tesis, se aplica el mismo criterio detallado para la auto-asociaciéon de

alcoholes secundarios, esto es, se fija la misma energia de asociacion y se ajusta el volumen
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de asociacion a datos de equilibrio del sistema binario CO2 + 2-propanol a 293 K. La Figura
2.4 muestra los resultados obtenidos en el ajuste y prediccion de isotermas de CO; con 2-
propanol y 2-butanol, donde se puede observar que las predicciones reflejan el

comportamiento con buena precision.

160 160

(a)

120 120

40 A 40 -

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 .
x,y CO, x,y CO,

Figura 2.4. Equilibrio liquido-vapor de CO2 + alcoholes secundarios de los siguientes sistemas: (a) 2-propanol

[60] a ()293 K, (®) 313 K, (A) 333K, (X) 355,y (O) 394 K. ARD(P)% =9.0% y ARD(yco02)%=0.41%. (b) 2-

butanol [61] a ((J) 278 K, (@) 293 K, (<)333 K, (A)353 K, (+) 373 K, y (*k)414 K. ARD(P)% = 8.6%,

ARD(yco2)% = datos no disponibles. Lineas continuas y discontinuas: predicciéon y correlacién con GCA-EOS,

respectivamente.

La Figura 2.5 muestra la capacidad de la GCA-EOS para predecir el comportamiento de fases
de los isémeros de butanodiol en mezclas con CO;. El modelo logra reproducir
correctamente la diferencia en la solubilidad mutua con CO. El hecho de poder extender la
GCA a alcoholes secundarios y polifuncionales, utilizando los parametros del grupo alcohol
primario (parametrizado en trabajos previos [37]), da cuenta de la capacidad predictiva del

comportamiento de compuestos no incluidos en la parametrizacién de la GCA-EOS.
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Figura 2.5. Equilibrio liquido-vapor de COz + butanodiol a 313 K [72]. Simbolos: (<) 1,2-butanodiol
(ARD(xcoz2) = 18%, ARD(ycoz)= 0.1%) y (l) 1,3-butanodiol (ARD(xcoz) = 5.8%, ARD(ycoz)= 0.1%). Lineas:
prediccién de la GCA-EOS.

2.3.3  Modelado de ésteres con multiples grupos acetato

En cuanto a los grupos ésteres, la GCA-EOS ha sido previamente parametrizada para
reproducir el comportamiento de monoésteres en el contexto de la produccion de biodiesel
[73] y en el fraccionamiento de aceite de pescado [7], ambos casos incluyen ésteres con
cadenas de entre 16 y 20 carbonos de longitud. En una primera evaluacion, se utilizaron los
parametros de Espinosa [7] para reproducir la presiéon de vapor de monoacetatos de bajo
peso molecular y se obtuvieron desviaciones mayores al 10% para etil y propilacetato. Si
bien este error puede ser aceptable en una evaluacion preliminar del proceso, aplicarlos a
compuestos con multiples grupos ésteres puede amplificar la desviacién. Por ejemplo, esta
parametrizacién resulta en una mala prediccion del comportamiento de fases de
triglicéridos, y en particular de triacetin, por esta razén en trabajos previos se opt6 por
parametrizar un grupo triglicérido y el triacetin es tratado de manera molecular [55]. En
este trabajo de tesis es fundamental establecer pardmetros del grupo éster que sean

robustos para la predicciéon del comportamiento de monoacetin y diacetin, ya que para ellos
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no existen datos experimentales, ni de compuesto puro, asi como tampoco en mezcla con

COa.

En esta tesis se define un nuevo grupo éster CH,COOCHy, donde x e y varian entre 1y 3,
segun sea el grado de sustitucion del éster en cuestidn. Las Tablas 2.2 y 2.3 incluyen los
parametros de grupo puro y los de interaccién binaria de esta formulacién del grupo éster,
sugerida para el método UNIFAC por Wu y Sandler [74]. Al incluir los grupos alquilo en el
grupo éster, el grupo queda definido neutral electrénicamente, y cumple los criterios
generales para identificaciéon de grupos [74]. En cuanto a los parametros que definen el
grupo, son independientes del grado de sustitucion y es s6lo el nimero de segmento de
superficie g; el que distingue a los subgrupos, de la misma manera que fue discutido en la
seccion anterior para el caso del alcohol secundario. Respecto de la fuerza de asociacidn, en
este caso, la estructura del grupo con capacidad de solvataciéon no cambia, por lo que es
posible modelar a todos los subgrupos con un tinico set de pardmetros de energia y volumen

de asociacion.

Una ventaja de definir al grupo éster con sus alquilos adyacentes es la posibilidad de utilizar
compuestos Unicamente formados por el grupo éster para inicializar la parametrizacion.
Esto evita tener que ajustar en simultaneo, parametros de grupo puro y de interacciéon
binaria. La Tabla 2.7 reporta didmetros criticos (d.), temperatura critica (T.) y la descripcién
grupal de los ésteres considerados en esta tesis para evaluar la parametrizacion de la GCA-
EOS. En este trabajo, los pardmetros del grupo CH,COOCH, se obtuvieron por ajuste de la
presion de vapor del metilacetato (CH3COOCH3) y dimetilsuccinato (CH3COOCH-
CH>COOCH3). A continuacion, se determinaron los parametros de interaccion binaria con
grupos alquilo a partir de datos de equilibrio liquido vapor de metilacetato + n-pentano
[59]. La Tabla 2.8 muestra la capacidad predictiva de la GCA-EOS para reproducir la presion
de vapor y puntos criticos de otros ésteres de bajo peso molecular utilizando parametros

reportados en trabajos previos [7] y los obtenidos en esta tesis. La Figura 2.6 también
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muestra el desempeiio de la GCA-EOS con la nueva parametrizacion. Por su parte, la Figura
2.7 muestra la precisiéon de la GCA-EOS para correlacionar y predecir sistemas binarios de

ésteres con alcanos.

Tabla 2.7. Propiedades de compuesto puro de los ésteres estudiados: T, dc, y ensamble grupal. Las T¢ fueron
extraidas de DIPPR [63], Ambrose y col. [75] y Verevkin y col. [76].

Grupos GCA-EOS

Ester Te(K)  det(em/mol'%) "¢ .™CH,  CHCH; CH3COOCHx  CH2COOCH,
metilacetato 506.6 4.309 1 (x=3)

etilacetato 523.3 4.584 1 1 (x=2)
isopropilacetato 532.0 4907 2 1 (x=1)
n-propilacetato 549.7 4.905 1 1 1 (x=2)

isobutilacetato 560.8 5.198 1 1 1 (x=2)

n-butilacetato 575.4 5.193 1 2 1 (x=2)

etilpropanoato 546.0 4.829 2 1 (y=2)
propilpropanoato 586.7 5.145 2 1 (y=2)
etilbutirato 571.0 5.142 2 1 (y=2)
metildodecanoato 712.0 6.807 1 1 (y=2)
dimetilsuccinato 657.0 5.370 2 (x=2)

dietilsuccinato 663.0 5.814 2 2 (y=2)

aCalculado a partir del punto normal de ebullicion.

Tabla 2.8. Correlacién y prediccion de la GCA-EOS en pv, Tc y Pc de mono y di-ésteres puros. Rango de
temperatura reducida evaluado (ATr)y comparacién en el desvio estdndar promedio en presién de vapor y
puntos criticos de la parametrizacién propuesta y la previa [7]. Los datos experimentales fueron extraidos de
DIPPR [63], excepto para dimetil [76,77] y dietilsuccinato [75].

ARD(pv)% ARD(T:)% ARD(P)%

Compuesto AT: Esta Param. Esta  Param. [Esta  Param.

tesis previa tesis previa tesis previa
Correlacion
metilacetato 0.47-0.95 1.7 8.5 0.07 34 1.0 29.1
dimetilsuccinato 0.53-0.95 3.0 5.2 0.05 5.1 1.2 39.6
Prediccién
etilacetato 0.49-0.95 2.4 11 0.15 3.2 4.6 27
isopropilacetato 0.49-0.95 1.0 12 0.20 3.2 1.9 29
n-propilacetato 0.50-0.95 2.6 8.3 0.01 3.1 34 25
isobutilacetato 0.50-0.95 2.2 10 0.35 3.2 3.7 27
n-butilacetato 0.50-0.95 2.0 6.5 0.14 3.2 0.78 25
etilpropanoato 0.50-0.95 3.0 6.1 0.34 2.5 8.0 16
propilpropanoato 0.49-0.92 0.66 5.2 3.0 2.0 1.3 18
etilbutirato 0.50-0.95 7.1 1.7 0.04 4.3 8.8 35
metildodecanoato 0.56-0.96 3.3 3.9 0.03 2.1 0.65 3.6
dietilsuccinato 0.55-0.96 2.6 3.1 1.9 4.6 13 27
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Figura 2.6. Presién de vapor ésteres [63]. (a) Monoésteres: (<) metilacetato, ( X) etilacetato, (A)
isopropilacetato, (+) etilpropionato, (-) etilbutanoato, y (O) metildodecanoato. (b) Diésteres: (®)dimetil
[76,77] y (k) dietilsuccinato [75]. Lineas continuas y discontinuas: prediccién y correlacion con GCA-EOS,
respectivamente.
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Figura 2.7. Equilibrio liquido-vapor de alcanos y monoésteres: (a) n-pentano (1) + metilacetato (2) a 298 K
[59] (ARD(P) = 1.2%, ARD(ycoz2) = 0.7%). (b) n-hexano + (<) etilacetato a 1.013 bar (ARD(T) = 0.12%,
ARD(ycoz = 1.2%)) y (@) n-butilacetato (ARD(T) = 0.18%, ARD(ycoz = 3.4%)) [78,79] Lineas continuas y
discontinuas: prediccion y correlacion con GCA-EOS, respectivamente.

El ajuste de la interaccidn éster-CO; se realiz6 correlacionando los datos de etilacetato + CO>
y triacetin + CO,. La Figura 2.8 muestra la correlacién y prediccién de la GCA-EOS para los
sistemas binarios etil y isopropilacetato + CO,. Desafortunadamente, los datos de equilibrio
de mezclas CO; + diéster, de suma utilidad para testear el desempefio predictivo del modelo,

aun no se encuentran disponibles.
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Figura 2.8. Equilibrio liquido-vapor de COz + ésteres alifaticos. (a) etilacetato [53,54,80-82] a (¢) 313 K, (k)
333 K, (O) 353 Ky (A) 393 K. (b) isopropilacetato [83] a (<>) 308 K y (+) 313 K. Lineas continuas y
discontinuas: prediccién y correlacién con GCA-EOS, respectivamente.

2.3.4 Modelado de compuestos con grupos acetato y alcoholes

Dado que la mezcla de acetatos de glicerol estd formada por grupos alcohol y acetato, es
necesario parametrizar su interacciéon en el modelo. Para el ajuste de los parametros
incluidos en las Tablas 2.3 y 2.4, se utilizé el mismo enfoque que para las secciones
anteriores, primero se correlacioné la interaccién éster-alcohol primario y estos
pardmetros se utilizan en el alcohol secundario, con excepcidn del volumen de asociacién
cruzada. En efecto, este parametro de volumen de asociacioén cruzada, fue obtenido a partir
de la correlacion de los datos experimentales de isopropilacetato + 2-propanol [58]. La
Figura 2.9 muestra la correlacion (del sistema etilacetato + 1-propanol) y prediccion del
comportamiento de mezcla de alcohol con ésteres. La GCA-EOS permite modelar
correctamente el comportamiento de ésteres, tanto con alcoholes primarios como
secundarios, a partir de un valor apropiado de volumen de asociaciéon cruzada y

manteniendo los parametros del término atractivo.
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Figura 2.9. Equilibrio liquido-vapor de sistemas binarios alcohol + acetatos. (a) Etilacetato+1-propanol
[57,84] a (A) 313 K, (k) 323 K, (®) 333 K y (+) 343 K (ARD(P)= 1.6%, ARD(ycoz)= 1.0%). (b)
Isopropilacetato + 2- propanol [58] a (¢) 333 K, (A) 353 Ky (k) 373 K (AARD(P)= 1.8%, ARD(ycoz2)= 1.6%.).
Lineas continuas y discontinuas: prediccion y correlacién con GCA-EOS, respectivamente.

Por ultimo, para evaluar la capacidad predictiva del modelo desarrollado, se contrastan
datos de equilibrio liquido vapor de etilenglicol y sus acetatos (mono y diacetato de
etilenglicol, MAEG y DAEG, respectivamente). La Tabla 2.9 contiene las propiedades de
compuesto puro y el ensamble grupal para la representacion de la GCA-EOS de etilenglicol
y sus acetatos. El comportamiento de esta mezcla es de interés para esta tesis, ya que solo

estd formada por los mismos grupos que la mezcla de glicerol y sus acetatos.

Tabla 2.9. Propiedades de compuesto puro y prediccion de la GCA-EOS en pv de etilenglicol y sus acetatos: T¢, dc,
ensamble grupal, AT: evaluado, comparacién en el desvio estdndar promedio en presién de vapor (ARD (p¥)%)
y referencia de la presion de vapor del compuesto.

Compuesto Tc (K) des Grupos GCA-EOS AT ARD Ref.
(cm/mol1/3) CH20H CH3COOCH:2 (P %
Etilenglicol 720.0a 3.800 2 0.52-0.87 4.0 [70,71]
MAEG 640.0b 4.707 1 1 0.57-0.72 3.7 [85]
DAEG 649.4b 5.412 2 0.56-0.71 4.1 [71]

aDIPPR [63]
bNo disponible en la literatura, calculado por prediccién de la GCA-EOS
¢ Calculado a partir del punto de ebullicién del compuesto

La Figura 2.10 y la Tabla 2.9 reflejan una desviacion promedio de las predicciones de la GCA-
EOS de 4% a los datos experimentales de presiéon de vapor de los compuestos puros.
También muestra que la GCA-EOS predice correctamente el comportamiento azeotrépico,

tipico de mezclas formadas por compuestos con volatilidades semejantes. A partir de la
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buena precisidn obtenida en la prediccién de etilenglicol y sus acetatos, es posible afirmar
que la parametrizacion presentada en esta tesis es robusta, y dada la similitud entre mezclas
de acetatos de etilenglicol y acetatos de glicerol, cabe esperar que la GCA-EOS tenga un buen

despefio en la prediccién de estos ultimos también.
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Figura 2.10 Equilibrio liquido-vapor de etilenglicol y sus acetatos. (a) Presiéon de vapor de (<>) MEG
[70,71],(A) MAEG [85],y (O) DAEG [71]. (b) (A) MEG+MAEG (ARD(P)=4.3% y (X) MAEG + DAEG

(ARD(P)=1.6%) [85] a 363 K. Lineas continuas y discontinuas: prediccién y correlacién con GCA-EOS,
respectivamente.

2.3.5 Modelado de la mezcla de glicerol y sus acetatos con CO;

Alahorade abordar el problema de la mezcla de glicerol y sus acetatos, y al igual que en los
casos presentados previamente, se evalu6 primero la prediccién en presion de vapor de los
compuestos puros para luego enfocarse en sistemas binarios y la mezcla multicomponente.
La Tabla 2.10 presenta la temperatura, didmetro critico y la conformacion grupal de glicerol
y sus acetatos. Como se menciond previamente, las propiedades de mono y diacetin no se
reportan experimentalmente en literatura. Las T, reportadas corresponden a predicciones
de la GCA-EOS, mientras que el d. para estos dos compuestos es el obtenido con la

correlaciéon de Espinosa y col. [7].
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Tabla 2.10. Propiedades de compuesto puro y predicciéon de la GCA-EOS de pv de glicerol y sus acetatos: T, d,
ensamble grupal, ATr evaluado, comparacién en el desvio estandar promedio en presién de vapor (ARD (pv)%)
y referencia de la presidn de vapor del compuesto.

de Grupos GCA-EOS ARD
Compuesto  Tc (K) AT: Ref.
(cm/moli/3) CH30H CH20H CH3COOCH: CH3COOCH ()%
Glicerol 850.02 4312¢ 2 1 0.35-0.68 19 [63]
Monoacetin 748.6P 5.1094d 1 1 1 - - -
Diacetin 725.1b 5.7654d 1 2 - - -
Triacetin 704.02 6.380¢ 2 1 0.45-0.77 21 [86-91]

a DIPPR [63]

bNo disponible en la literatura, calculado por prediccién de la GCA-EOS
¢ Calculado a partir del punto de ebullicién del compuesto

d Calculado con la correlacién de Espinosay col. [7]

La Figura2.11.aylaTabla 2.10 presentan la prediccidn de la GCA-EOS de la presién de vapor
de glicerol y triacetin, para los que existen datos experimentales. Hasta la presentacion de
esta tesis, no existen en literatura datos de presion de vapor de diacetin, ni monoacetin. Si
bien la desviacion en el caso de triacetin parece elevada (21%), se considera una buena
representacidon debido a que las presiones de vapor alcanzan valores muy bajos, cercanos a
10-5 bar, en el rango de temperaturas analizado. La Figura 2.11.b muestra la prediccién de
la GCA-EOS de la presion de vapor de mono y diacetin, las cuales son muy similares, asi como
sucede con la presion de vapor de triacetin y glicerol. Estos resultados indican que no seria
factible técnicamente fraccionar la mezcla de acetatos de glicerol mediante una destilaciéon

simple.
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Figura 2.11. Prediccion de la GCA-EOS y datos experimentales de presion de vapor de: (a) (O) glicerol [63] y
(O triacetin [86-91]. Linea continua: prediccion GCA-EOS. (b) Prediccién de la GCA-EOS para la presion de
vapor de (linea continua) diacetin y (lineas y puntos) monoacetin.

Al momento de realizar este trabajo, solo se encontraron datos experimentales de equilibrio
liquido-vapor de los sistemas binarios de CO; + triacetin y CO; + glicerol a alta presién. La
Figura 2.12 muestra la prediccion del sistema glicerol + CO; (2.12.a) y la correlacion del
sistema triacetin + CO; (2.12.b), ya que parte de estos datos (isotermas a 323K y 353K)
fueron utilizados para el ajuste de los parametros de interaccion binaria entre el grupo éster
y CO; (ver Tabla 2.3). En ambas figuras, se puede ver que el modelo logra buenas
predicciones del comportamiento de fases al variar la temperatura. En cuanto a los datos
utilizados parala correlacion del grupo éster y CO», se observan discrepancias en los valores
de presién de burbuja para la misma isoterma entre distintos autores. El ajuste propuesto
minimiza el error para ambos y denota un buen desempefio para las isotermas restantes.
En los capitulos siguientes se presentan nuevos datos de equilibrio de la mezcla triacetin +

CO:los cuales no se incluyeron en este ajuste.
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Figura 2.12. Equilibrio liquido-vapor a alta presién de los sistemas binarios COz.a)+ glicerol [92] a ({) 333 K, (A) 353 Ky (X)393 K (ARDA(xc02)=15%, AARD(yco2) =0.5%). b) +
triacetin [55,56] a (<) 298 K, (A) 323 K, (X) 353 Ky (®) 363 K (ARD(P)= 6.6 %). Lineas continuas y discontinuas: prediccién y correlacién con GCA-EOS, respectivamente.
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Considerando los datos en literatura, y para comprender el comportamiento de la mezcla
multicomponente, la Figura 2.13 contiene el comportamiento predicho por la GCA-EOS para
todos los sistemas binarios con CO; a 333 K. Se observa que el sistema binario con triacetin
es completamente miscible a partir de los 140 bar, mientras que el sistema binario con
glicerol presenta inmiscibilidad hasta presiones superiores a 400 bar. A esta temperatura

para mono y diacetin se observan comportamientos intermedios al triacetin y glicerol.

i j |
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Figura 2.13. Prediccién de GCA-EOS para el comportamiento de los sistemas binarios de COz con mono y
diacetin en comparacién con triacetin y glicerol. Lineas: (continua) triacetin, (puntos) diacetin, (discontinua)
monoacetin, (lineas y puntos) glicerol. Diagrama Pxy a 333 K. Simbolos: datos experimentales de (4)
triacetin [55,56], (O) glicerol [92].
Por ultimo, la Figura 2.14 presenta el diagrama PT (presion-temperatura) de cada uno de
los sistemas binarios con CO., este tipo de diagrama permite visualizar en una sola imagen
el comportamiento global de los cuatro compuestos. Se observa que, al aumentar el grado
de esterificacion de la molécula, desde glicerol a triacetin, el comportamiento del sistema
binario cambia de un sistema tipo III para glicerol y monoacetin a uno tipo V para triacetin
y diacetin, segun la clasificacidn para sistemas fluidos binarios de van Konynenburg y Scott

[32]. La isoterma sefialada en la Figura 2.14 corresponde a 333 K, cuya proyeccion Pxy es la

presentada en la Figura 2.13.
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Figura 2.14. Prediccion de GCA-EOS para los sistemas binarios PT de COz + cada uno de los acetatos de glicerol
y glicerol. Lineas: (continua) triacetin, (puntos) diacetin, (discontinua) monoacetin, (lineas y puntos) glicerol.

Los resultados mostrados en este capitulo indican que la GCA-EOS es una herramienta

robusta para el andlisis del comportamiento del equilibrio entre fases de la mezcla de

acetatos de glicerol y CO». La extensidn de este modelo termodindmico tiene por objetivo la

simulacidn del proceso de fraccionamiento. Sin embargo, contar con este modelo en etapas

tempranas del proyecto permitié guiar el disefio experimental de los ensayos de alta

presion realizados en este trabajo de tesis, los cuales se discuten en los tres capitulos

subsiguientes.
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Capitulo 3. Equilibrio entre fases en mezclas de

acetatos de glicerol con CO;

3.1. Introduccion

A la hora de disefiar un proceso de fraccionamiento es importante comprobar que las
predicciones del modelo desarrollado sean cuantitativas, y asi evitar
sobredimensionamiento o, lo que es mas grave, subdimensionamiento de la unidad. Las
predicciones mostradas al final del capitulo anterior sugieren que es posible predecir
correctamente el comportamiento de glicerol y sus acetatos con CO; con la GCA-EOS.
Ademas, contar con un modelo con capacidad predictiva permite realizar un disefio
experimental adecuado, reduciendo el nimero de ensayos, para determinar la solubilidad

en CO; de los sustratos a fraccionar.

Al seleccionar un equipo de medicion de equilibrio de fases es importante seleccionar aquel
que sea adecuado para el sistema bajo estudio y el de mayor precisién en la determinacién
de interés. Son numerosas las técnicas existentes para medir el equilibrio entre fases de
mezclas a alta presiéon. Dohrn y col. [1-6] han publicado una serie de articulos en los que se
detallan las distintas técnicas consolidadas y constituyen la base de datos de equilibrio de
alta presion mas extendida de la literatura abierta, incluyendo datos desde 1988. La
clasificacién mas general divide las técnicas en analiticas (aquellas en las que se determina
la composicion de las fases en equilibrio) o sintéticas. En las técnicas sintéticas, la
composicidon de una de las fases se conoce previo a la realizacidon del ensayo ya que es la
composicidn alimentada al equipo (por esto, en la carga radica su mayor fuente de error).
Las técnicas sintéticas se utilizan para determinar puntos de transicion de fase, es decir que
las variables a determinar son temperatura o presidn (y volumen si el equipo lo permite).

Las técnicas sintéticas han sido ampliamente utilizadas en la detecciéon de puntos de
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burbuja, y la determinacién puede ser directa (de modo visual) o indirecta (inferido por

discontinuidad en propiedades censadas) [6].

En las técnicas analiticas, la determinacion de la composicién implica muestreo y posterior
analisis o la evaluaciéon de una propiedad del sistema dentro de la celda (por ejemplo,
espectroscopia o gravimetria) que calibrada permita inferir concentracién. El muestreo es
un aspecto clave de la técnica elegida, ya que suele ocasionar perturbaciones del sistema
que se quiere medir en equilibrio. Los métodos de medicién también se clasifican en
estaticos o dinamicos. Estos ultimos, también conocidos como métodos de flujo, tienen la
ventaja de que el muestreo no perturba el equilibrio y se recomiendan para sistemas que
alcanzan el equilibrio en tiempos cortos. En esta tesis se selecciona una técnica dindmica y
analitica, ya que es la mas recomendada para medir la solubilidad de sustratos no volatiles
en fluidos supercriticos, debido a la baja concentracién que estos presentan en el gas

comprimido [6].

El objetivo principal de este capitulo es presentar nuevos datos experimentales de
solubilidad de acetatos de glicerol en CO; a alta presién y evaluar la capacidad predictiva
del modelo desarrollado en el capitulo anterior. En primer lugar, se realiza un disefio
experimental basado en predicciones de la GCA-EOS que define condiciones de temperatura
y presién convenientes para el proceso. Luego, se describe el equipo y procedimiento
experimental utilizado para medir datos de solubilidad de los distintos acetatos de glicerol

en COy, a partir de una mezcla sintética disponible en el mercado.

La técnica experimental seleccionada permite determinar solubilidad y coeficientes de
particién de los sustratos con los datos adquiridos inicialmente en el ensayo (ver Seccion
3.4.2). Sin embargo, por tratarse de un método dindmico, la técnica también representa una
extraccion semicontinua en una etapa de equilibrio. De esta manera, los ensayos se

extienden en el tiempo, lo que implica cambios en la concentracién de la solucién contenida
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en la celda. Estos datos subsecuentes también se utilizan para desafiar la capacidad

predictiva de la GCA-EOS.

3.2. Materiales y métodos

3.2.1. Materiales
Tal como se introdujo en el Capitulo 1, los surfactantes bajo estudio en esta tesis no se
encuentran disponibles en el mercado en estado puro. Por ello, para determinar su
solubilidad en CO; se utiliza una mezcla de acetatos de glicerol adquirida en Sigma Aldrich
(Buenos Aires, Argentina), quien otorg6 un certificado de composicion de 45.1% en peso en
diacetin. La composicion completa de la mezcla (ver Tabla 3.1) fue determinada por analisis
cromatografico, tal como se detalla en seccién 3.2.3.

Tabla 3.1 Composicién de la mezcla de acetatos de glicerol provista por Sigma Aldrich y determinada por

cromatografia gaseosa. Lote: MKBK4116V. wi representa la fraccidn en peso de cada compuesto en la mezcla.

Compuesto Wi

Triacetin 0.186
Diacetin 0.451
Monoacetin 0.313
Glicerol 0.050

Por otra parte, glicerol (99.9% en peso) y triacetin (99.0% en peso) fueron comprados a
Anedra y Fluka, respectivamente, ambos en Buenos Aires, Argentina. El CO», utilizado como
solvente, se adquirié con una pureza de 99.99% en peso (N40, contenido de agua < 50 ppm)
a Air Liquide (Buenos Aires, Argentina). Ademas, los reactivos para los analisis también se
adquirieron en Sigma Aldrich (Buenos Aires, Argentina): i) piridina (99% en peso) como
solvente cromatografico, ii) n-tetradecano (99% en peso), como estadndar interno, y iii)
MTSFA (n-metil-n-(trimetilsilil)-trifluoroacetamida, 98.5% en peso), como agente
derivatizante. Este altimo permite mejorar la deteccion por cromatografia gaseosa de los

compuestos que contienen hidroxilos (glicerol, monoacetin y diacetin).
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3.2.2. Equipo experimental y procedimiento
La Figura 3.1.a muestra una foto del banco de pruebas utilizado en este trabajo, el cual fue
construido en PLAPIQUI en el marco de trabajos previos [7-9]. Por su parte, la Figura 3.1.b

muestra un esquema con las distintas unidades que integran el equipo.

La celda de alta presién es de acero inoxidable (SS-316) y didmetro interno 18 mm, espesor
8 mm y longitud 200 mm, lo que determina un volumen interno de 50 mL. La celda se
encuentra rellena de esferas de vidrio (didmetro 1 mm), en pos de incrementar el area de
contacto entre la muestra liquida y el solvente supercritico. Las esferas provocan que la
celda tenga una porosidad de 0.4 (mL vacio/mL total). La temperatura y presién maximas
admisibles del equipo son 353 Ky 300 bar, respectivamente. La temperatura de los ensayos
es controlada (+ 0.25 K) a través de una camara de aire termostatica (horno cromatografico)
acoplada a un controlador Novus 480D. Un serpentin de cobre de 1/8” de didametro interno,
ubicado justo antes de la celda y dentro de la camara, permite el precalentamiento del
solvente y asegura su ingreso a la celda de equilibrio a la temperatura deseada. Cabe aclarar

que el solvente se almacena en un recipiente de 500 mL a temperatura ambiente.

Un sensor de temperatura independiente, de marca Cole Parmer (+ 0.01K precisién), se
utiliza para registrar la temperatura dentro de la celda. Ademas, la presién se monitorea
con un transductor de presion (Winters, precision 5% fondo de escala, rango operativo 0-
200 bar) en la entrada y es controlada mediante apertura de valvula HPLC Rheodyne
ubicada en la linea de descarga de la celda. Esta valvula se calienta de manera externa para

evitar su obstruccion con CO debido al enfriamiento causado por la expansion del gas.
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.. 1

Figura 3.1.a) Fotografia del equipo utilizado. b) Esquema del sistema de extracciéon semicontinuo: (1) reservorio de CO2, (2) generador manual de presion, (3) manémetro y

transductor de presion (4) valvula de alimentacién de COz, (5) bomba HPLC, (6) bafio termostatico, (7) coil de precalentamiento del solvente, (8) celda de fraccionamiento, (9) sensor
de temperatura, (10) visualizador de temperatura (11) controlador de temperatura (12) valvula de expansién Rheodyne, (13) tubo U colector de la muestra extraida, (14)

caudalimetro Brooks 48/60. La linea punteada demarca los elementos que se encuentran dentro de la cAmara termostatizada.
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En cuanto al procedimiento, previo al ensamble de la celda de alta presién al sistema, el
relleno se impregna con =2 g (*+ 0.1 mg) de la mezcla de acetatos de glicerol a fraccionar.
Una vez ensamblada la celda, el sistema se purga en condiciones ambiente con flujo de CO;
gaseoso para remover el aire residual. Luego, se termostatiza el sistema encendiendo la
camara de aire y se presuriza la unidad con un generador manual de presiéon (HiP 30 mL).
Pasados 120 minutos en condiciones de equilibrio (presion y temperaturas constantes),
comienza el ensayo dinamico de extraccion, accionando la bomba de alta presién (bomba
HPLC, Cole Parmer E74960-05) de cabezal externo refrigerado, y se abren las valvulas de
alimentacién y descarga de la celda de alta presidn. En esta técnica, es importante verificar
que el caudal de CO; que pasa a través de la celda sealo suficientemente bajo para garantizar
que el solvente alcanza equilibrio con el sustrato antes de abandonar la celda. Por otra parte,
se busca que dicho caudal no sea extremadamente bajo para no extender innecesariamente
el ensayo. El caudal 6ptimo de solvente depende del sistema y debe ser determinado en el

ensayo.

El extracto liquido obtenido luego de la expansion en la valvula HPLC Rheodyne, es
colectado en trampa de vidrio, con forma de “U”, aguas abajo de la celda, y el caudal de
solvente es registrado continuamente en condiciones atmosféricas a través de un
caudalimetro de masas (Brooks 48/60). Este caudalimetro es calibrado especificamente con
CO; (ver Figura 3.2). La Figura 3.2 muestra que el caudal registrado por el adquisidor
mantiene una relacion cuadratica con el caudal real, esta calibracion fue verificada en cada

una de las experiencias realizadas.
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Figura 3.2. Caudal registrado (mL/seg) por el caudalimetro de masas versus caudal real (mL/seg). Linea de
tendencia de ajuste de datos R* = 0.9995.

En un ensayo tipico, la masa de sustrato extraida durante el ensayo se determina por
gravimetria, es decir pesando los tubos tipo “U” en una balanza de precisiéon (Sartorius
CP224S, £0.1 mg), durante sucesivas etapas a lo largo del ensayo (se toman 5/6 muestras),
mientras se cuantifica la masa de CO; con el caudalimetro. Asi, es posible determinar la
solubilidad global del sustrato en el solvente a lo largo del ensayo para las diferentes
condiciones operativas estudiadas. El consumo de CO; se registra en linea, y se integra a lo
largo del tiempo (integracion numérica con regla de Simpson 1/3). Este dato, junto a la
densidad del CO; bajo a condicién ambiente [10], permite determinar el consumo masico de
CO2 alo largo del ensayo. Finalmente, la pendiente de respuesta del comportamiento de la
masa extraida acumulada versus la masa de solvente consumido otorga la solubilidad de la
mezcla en CO,. Las muestras de sustrato obtenidas a lo largo del ensayo, son disueltas en
piridina y colectadas en viales de 10 mL para su posterior analisis, el que permite estimar

las solubilidades de los componentes individuales del material extraido.

Al finalizar un ensayo, se detiene el control de temperatura y se despresuriza el sistema. La
mezcla no extraida de la celda es recuperada mediante lavados sucesivos con acetona, que

posteriormente se elimina en un rota-evaporador. La masa residual se determina por
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gravimetria y también se colecta en piridina para su posterior andlisis. En el presente
trabajo, los ensayos de extraccién se llevan a cabo por duplicado, observandose una

desviacién en el rendimiento de extraccién de 0.03 g extraido/ g alimentado.

Es importante destacar que las mediciones de solubilidad se realizan a valores de caudales
de solvente menores a 0.3 g/min (tipicamente 0.18 g/min) en pos de asegurar la completa
saturacion del solvente antes de su expansion y descarga del sustrato. Para determinar que
dicho caudal garantiza condicién de equilibrio, se realizan ensayos utilizando un caudal de
COz entre 0.05-0.5 g/min y con resultados idénticos respecto a la solubilidad del sustrato.
La Figura 3.3 presenta la determinacidn de la solubilidad de los compuestos presentes en el
solvente a 100 bar y tres temperaturas entre 301 K y 323 K. La pendiente de la recta

representa la solubilidad, en este caso en mg de sustrato por g de solvente.
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Figura 3.3. Solubilidad de la mezcla comercial de acetatos de glicerol en COz estimada a partir de la pendiente
de la masa extraida acumulada versus la masa de COz utilizada en el fraccionamiento a 100 bar, y (e) 323 K,

(m)315Ky (A)301K.

3.2.3. Andlisis por cromatografia gaseosa
El analisis de las muestras obtenidas durante cada ensayo se realiza por cromatografia

gaseosa en un equipo GC-Agilent Technologies 7820A, ensamblado a un detector de
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ionizacion de llama (GC-FID), con inyector split y una columna capilar HP-5 Agilent
Technologies (30 m x 0.32 mm x 0.25 pm). El gas carrier utilizado es hidrégeno a un flujo de
1 mL/min y una relacidn split de 25:1 (caudal de purga: caudal inyectado). Asimismo, la
temperatura del horno se controla en 393.2 K por 10 minutos. En todos los casos las
muestras analizadas fueron pretratadas con el reactivo n-metil-n-(trimetilsilil)-
trifluoroacetamida (MSTFA) para realizar la derivatizaciéon de los compuestos polares y

mejorar su resolucion analitica.

La Figura 3.4 muestra, a modo de ejemplo, cromatogramas tipicos de un extracto y de un
residuo retenido en la celda al finalizar el ensayo. Para identificar el tiempo de retencién de
cada compuesto, segiin el método isotérmico implementado en el GC-FID, las muestras
obtenidas se ensayaron previamente en un cromatégrafo de gases con detector de masas
(GC-masa, Clarus 500) ensamblado con la misma columna capilar (HP-5). Cabe destacar que
este procedimiento es necesario para identificar los compuestos, sobre todo diacetin y
monoacetin, no disponibles en alta pureza para inyectar y calibrar el método. E1 GC-masa
esta calibrado de acuerdo al protocolo Turbo Mass Sotfware [11] (Capitulo 6, paginas 117-
142) con perfluoro-trimetil-amina para masas entre 2 y 614 u.m.a. y se utiliza la libreria
espectral NIST 08 [12] para la identificacién de los compuestos. En el Anexo 3.A se incluyen

cromatogramas y espectros obtenidos en el GC-masa.
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Figura 3.4. Cromatogramas obtenidos con el método isotérmico implementado para identificar glicerol, mono
y diacetin derivatizados, triacetin y n-tetradecano. Corresponden a: a) un extracto obtenido en los ensayos.
b) un residuo final del proceso.

Tal como se mencioné previamente, el monoacetin, diacetin y glicerol son pretratados con
MSTFA diluida en piridina para convertirlos en compuestos mas volatiles
(trimetilsililésteres derivados) y poder detectarlos con el GC-FID. Para cuantificar los
compuestos, se utiliza un estdndar interno (n-tetradecano) y se realizan curvas de
calibracion a partir de las areas de respuesta de la mezcla de interés bajo distintas

concentraciones. Se prueba la linealidad del método y se obtienen factores de respuesta de

72



Equilibrio entre fases en mezclas de acetatos de glicerol con CO:

cada sustancia (triacetin, diacetin, monoacetin y glicerol) versus el estandar interno a partir
de curvas de calibracién (ver curvas en el Anexo 3.A). Para las curvas de calibracion de
glicerol y triacetin se utilizan seis disoluciones de concentraciones conocidas, para
encontrar el factor de respuesta del area del pico correspondiente en los cromatogramas
(pA*seg) por mg de sustancia de interés. En el caso de monoacetin y diacetin, los factores
de respuesta son determinados a partir de disoluciones de la mezcla de acetatos de

composicidn certificada en un 45.1% en peso de diacetin.

La concentraciéon de monoacetin en la mezcla de acetatos es determinada a través de un
balance de masa, considerando conocida la concentracién de diacetin (certificada), asi como
la concentracion de glicerol y triacetin (previo andlisis con sus factores de respuesta). De
esta manera, seis soluciones de la mezcla de acetatos en piridina con MSTFA y n-tetradecano
(estandar interno) son utilizadas para verificar la linealidad de la respuesta y obtener los

factores de respuesta de cada acilglicérido (ver curvas en el Anexo 3.A).

En un analisis tipico, 100 pL de estandar interno (n-tetradecano en piridina en 10 mg/mL),
100 pL de agente derivatizante (MSTFA) y 100 pL de muestra en solucién en piridina (~10
mg/mL) son mezclados con 200 pL de piridina a temperatura ambiente. La mezcla se
prepara 20 minutos antes de la inyeccién para garantizar la derivatizaciéon completa de la
muestra. Al cromatégrafo se inyectan 2 pl de esta mezcla, con una linea de base estable entre
los picos y resoluciéon entre picos mayor a 1.5, lo que es aceptable para un método
cromatografico valido. Los andlisis cromatograficos fueron realizados por triplicado, y estos

muestran una desviacion estandar maxima de 1.8 % en concentracion.

La técnica cromatografica presentada en esta tesis es costosa debido al uso del agente
derivatizante, lo que, sumado a la toxicidad del solvente, dificulta su aplicacién a analisis en
linea o a estudios de reacciéon donde hay elevada presencia de glicerol y por lo tanto la
derivatizacion requiere mayor cantidad del reactivo. El Anexo 3.B presenta los detalles de

un método de cromatografia gaseosa alternativo, desarrollado en el marco de esta tesis, que
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utiliza etanol (pureza 99.9%wt.) como solvente, tiene 18 minutos de corrida, y no requiere
derivatizacion de los compuestos polares. Sin embargo, este método no se implementa para
el analisis de las muestras del presente trabajo ya que el limite de cuantificacién que
presenta para el glicerol resulta mayor a 0.001 mg glicerol/mL, valor que esta en el rango
de la concentracion de dicho compuesto en los extractos. Si bien el método desarrollado sin
reactivo derivatizante no es adecuado para este estudio, donde interesa cuantificar el
comportamiento del glicerol, el método resulta valioso para determinacién en linea de
calidad de productos en un tren de fraccionamiento de mezclas libres de glicerol. El método
fue validado siguiendo los protocolos sugeridos por IUPAC [13], cumpliendo con los
principios detallados en referencia a parametros de selectividad, linealidad, precision, y

veracidad. En cada caso se determinaron también, los limites de deteccidn y cuantificacion.

3.2.4. Calibracion del método dindmico de determinacion de equilibrio
Con el objetivo de calibrar la celda de extracciéon dindmica y testear la confiabilidad del
método experimental se mide la solubilidad de n-decano en COza 313 Ky presién entre 65
y 80 bar. Este sistema se utiliza como referencia para calibracién en distintos trabajos
reportados en la literatura [14,15] y ademas, bajo las condiciones propuestas, el n-decano
tiene una solubilidad en CO, del mismo orden de magnitud que el previsto para los
compuestos de la mezcla de acetatos. La Figura 3.5 muestra la buena concordancia entre la
solubilidad medida en este trabajo de tesis y datos reportados en la literatura [2], con un

desvio promedio de 0.04 mg n-decano/g CO..
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Solubilidad de n-decano
(mg n-decano/g CO,)
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Figura 3.5.Solubilidad de n-decano en COz a 313K. Simbolos: (A) Adams [16], (X) Han y col. [14], (¢) Chylinsky
y col. [17], (e) esta tesis. Linea sélida, esbozada para una mejor visualizacidn de los datos experimentales.

3.2.5. Simulacion de la celda de extraccién semi-continua con GCA-EOS
La técnica experimental seleccionada permite medir la solubilidad de sustratos no volatiles
en gases comprimidos, utilizando las primeras cantidades diferenciales removidas de la
celda por el solvente, tal como se explico en la seccion anterior. Esto implica medir un punto
de equilibrio completo, esto es, la composicién de la fase CO; en equilibrio con la mezcla
original saturada con CO;. Sin embargo, sostener el flujo de CO;, mas alla de lo necesario
para medir el punto de equilibrio, permite obtener datos que también son interesantes para
validar las predicciones de la GCA-EOS. El ensayo sostenido en el tiempo representa una
extraccidon discontinua mediante una etapa de equilibrio. Como es légico, simular este
proceso de extraccion sélo es factible con un modelo termodindmico cuya calidad predictiva
sea cuantitativa, ya que pequefios desvios se traduciran en errores ampliados en la medida

que avanza el proceso de extraccion.

Para efectuar la simulacién de los ensayos experimentales completos la celda se representa
como una Unica etapa de equilibrio sin reflujo a temperatura y presidon constante. Asi, la

masa de extracto que abandona la celda se encuentra en equilibrio con el liquido que esta
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contiene en cada instante, lo cual es equivalente a una destilacién Rayleigh [18]. Bajo estas
consideraciones se utiliza la subrutina GCA-Crossflow-Extractor (en cédigo Fortran-77). El
algoritmo integra un balance de materia diferencial con el calculo de una etapa de equilibrio
utilizando GCA-EOS. En cada paso del balance se resuelve un calculo tipo flash, a T y P del
ensayo, y se reemplaza una cantidad diferencial de fase liviana del sistema por una cantidad
equivalente de CO; fresco, lo cual modifica la composicién global de la celda, y determina la
nueva composicion de alimentacién al flash a resolver en la préxima iteracién. Este
algoritmo para la simulacién de ensayos de fraccionamiento semi-continua de mezclas

liquidas con solvente supercritico es comentado con mayor detalle en Cotabarren [7].

3.3. Diseio experimental de ensayos de equilibrio

Dado el comportamiento de fases disimil que presentan los sustratos a fraccionar con el
solvente, es importante identificar condiciones adecuadas para la mezcla multicomponente
con la que se llevan a cabo los ensayos experimentales. Es importante destacar que, en
mezclas como esta, los limites de solubilidad se ven fuertemente modificados por efectos de
cosolvencia entre los distintos sustratos. En consecuencia, elegir condiciones
experimentales basadas en el comportamiento del sistema binario de cada sustrato con el
solvente, puede conducir a experiencias fallidas. El método experimental seleccionado no
permite la visualizacidn del sistema, por ello es fundamental seleccionar condiciones que
garanticen heterogeneidad de fases.

El diagrama de envolvente de fases permite identificar la zona de heterogeneidad para
mezclas isocéricas y a qué condiciones se puede llevar a cabo el ensayo. En este trabajo de
tesis, se propone investigar el proceso de fraccionamiento a temperaturas cercanas a la
temperatura critica del solvente en un rango de 301 K a 323 K, con intencién de comparar
rendimientos cuando se utiliza el solvente en estado liquido y supercritico, (regiéon marcada
en gris sobre la Figura 3.6). En cuanto a la presion, se selecciona el rango entre 100 bar y

130 bar, a modo de cubrir un rango en densidad reducida de solvente entre 0.83 y 1.8. Como
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se mencion6 en el Capitulo 1, la regiéon de interés para el uso fluidos supercriticos en
procesos de separacion esta definida entre densidades reducidas de 1y 2 [19]. La Figura 3.6
muestra envolventes de fases predichas con GCA-EOS para la mezcla comercial + CO2 con
dos cargas iniciales de CO diferentes, definidas por el volumen libre de la celda y la
densidad del solvente a 301 K-130 bar y 323 K-100 bar. Las densidades limite evaluadas
definen fracciones masicas de CO; iniciales (w°co2) de 0.778 (323 K-100 bar) y 0.884 (301
K-130 bar).

La Figura 3.6 muestra que el sistema bajo estudio es altamente inmiscible en cercanias a la
region operativa seleccionada, y no existe riesgo de homogeneidad. Es importante destacar
que la presencia de glicerol en la mezcla comercial garantiza condiciones de heterogeneidad
para cualquier presion. Sin embargo, cuando este andlisis se realiza exclusivamente paralos
acetatos (ver Capitulo 6), el escenario de fases es dificil de prever. La Figura 3.6 muestra el
comportamiento inicial de la mezcla y el solvente, ya que es el momento critico donde
corroborar heterogeneidad de fases debido a que a lo largo del ensayo dinamico en la celda

se concentran los compuestos que aportan inmiscibilidad al sistema.
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Figura 3.6. Predicciones de la GCA-EOS para las envolventes de fases al variar la concentracién inicial de
solvente en la carga en la region operativa de mezcla bajo estudio. Lineas: (continua) w°co2=0.884,
(discontinua) 0.778. Regién gris: temperaturas seleccionadas entre 301 Ky 323 K
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3.4. Resultados y discusion

Tal como se coment6 anteriormente, al momento de redactar esta tesis no se encontraban
disponibles en el mercado cada uno de los acetatos de glicerol puros, lo cual imposibilité la
medicion de los sistemas binarios diacetin y monoacetin con CO2. Por otro lado, en literatura
se encuentran disponibles datos de solubilidad de glicerol en CO; medidos por Medina-

Gonzalez [20], no asi datos de solubilidad de triacetin.

3.4.1. Solubilidad en CO; de triacetin
En primer lugar, se mide la solubilidad de triacetin en CO; (ensayos realizados por
triplicado), con un caudal de solvente de 0.07 g/min, en el rango de temperatura y presion
de 315-323 Ky 85-115 bar, respectivamente. Los resultados se muestran en Tabla 3.2 y en
la Figura 3.7 donde también se incluyen las predicciones de solubilidad obtenidas con GCA-

EOS, las cuales estan en concordancia con los nuevos datos experimentales.

Tabla 3.2 Solubilidad de triacetin en CO2 y desviacion estandar de las mediciones

Temperatura Presion Solubilidad de triacetin*
(K) (bar) (mg triacetin/g CO2)
315.2 85 1.76 £ 0.25
315.2 90 7.53+0.32
315.2 95 61.50 + 6.60
318.2 85 1.38+0.19
318.2 90 4.70 £ 0.07
318.2 95 5.47 £0.24
318.2 100 26.77 £ 1.22
318.2 105 92.20 +6.20
323.2 90 1.33+£0.43
323.2 95 2.28+0.76
323.2 100 5.97 +0.50
323.2 105 14.31+£1.29
323.2 110 34.66 £ 3.04
323.2 115 53.69 + 6.09

* Valor promedio de solubilidad a partir de mediciones realizadas por
triplicado, + incertidumbre ( desviacién estandar).
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Figura 3.7. Solubilidad de triacetin en CO:2 versus presidon operativa a distintas temperaturas. Simbolos:
mediciones de esta tesis a (@) 315.2 K, (0) 318.2 Ky (m) 323.2 K. Lineas so6lidas: prediccién de la GCA-EOS

Como se muestra en la Figura 3.7, el triacetin es completamente miscible con CO; a 315Ky
presiones mayores a 95 bar, mientras que a 323 K se requiere una presién mayor a 115 bar
para lograr una completa miscibilidad entre solvente y soluto. Ademas, se observa
miscibilidad parcial a 318 Ky 100 bar, con una solubilidad de 27 mg triacetin/g CO- la cual
se triplica a 105 bar (92 mg triacetin/g COz). El comportamiento de las solubilidades de
triacetin en CO; sigue las tendencias observadas en trabajos previos para triglicéridos de
bajo peso molecular (tributirin [21]). Si bien en literatura no existen otros datos disponibles
de solubilidad de triacetin en CO2, es importante resaltar que la GCA-EOS es capaz de

predecir correctamente el comportamiento del sistema binario.

Como se discuti6 en el capitulo anterior, monoacetin y diacetin son una combinacién grupal
de triacetin y glicerol, por lo que se espera que ellos presenten un comportamiento
intermedio al de los dos tltimos. La Figura 3.8 muestra predicciones de la GCA-EOS para la
solubilidad de monoacetin y diacetin en CO, a 314 K en funcién de la presién, ambas
presentan un comportamiento intermedio a la completa inmiscibilidad de glicerol y

miscibilidad de triacetin para los que se dispone de datos experimentales.
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Figura 3.8. Solubilidad de (m) glicerol, (®) triacetin, diacetin y monoacetin en sistemas binarios con COz a 314+1
K. Simbolos: Datos experimentales de Medina, [20] y esta tesis. Lineas continuas: prediccién GCA-EOS para
triacetin y glicerol. Puntos y lineas y linea discontinua, prediccion GCA-EOS para diacetin y monoacetin,
respectivamente.

3.4.2. Solubilidad en CO; de acetatos de glicerol a partir de la mezcla multicomponente

Como fue mencionado en la secciéon 3.2.2 (Equipo experimental y procedimiento) la
pendiente inicial de las curvas de extraccion permite calcular la solubilidad de la mezcla de
acetatos en CO; (asi como inferir la composicién del punto de rocio). Asimismo, como se
senald en la introducciéon, sostener el caudal de CO; en el tiempo, permite evaluar la
selectividad del solvente para fraccionar la mezcla bajo estudio. Las tablas en el Anexo 3.C
muestran todos los resultados experimentales obtenidos a partir de ensayar la mezcla de

acetatos de glicerol que se discuten a continuacion.

La Figura 3.9 muestra la solubilidad de la mezcla estudiada en funcién de la densidad de CO:
puro para las dos presiones ensayadas. Es sabido que, en la regién cercana al punto critico,
el poder solvente del CO- se incrementa drasticamente con el aumento de su densidad. Por
ejemplo, a 323 Ky 100 bar, lejos del comportamiento critico, donde la densidad del CO; es
menor a 0.5 g/mlL, la solubilidad de los acetatos de glicerol en el extracto es muy baja. Por

el contrario, un incremento en la densidad del CO; de 0.5 a 0.8 g/mL, se manifiesta en un
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incremento notable en la solubilidad. La figura también muestra la buena precisién de la
GCA-EOS para predecir las dos isobaras. Es interesante observar que la GCA-EOS muestra
un maximo en la solubilidad a presién constante y densidad alrededor de 0.9 g/mL, donde
el CO2 se encuentra en estado liquido. Este comportamiento es tipico de sistemas con
miscibilidad parcial liquido-liquido sujetos a cambios de presion [22]. Por ejemplo, este
fendémeno también se observa en sistemas binarios como aceites vegetales + COz [23] y
escualeno + CO; [24], los cuales exhiben un comportamiento de fases tipo III en la

clasificacién de van Konyenburg y Scott [25].
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Figura 3.9. Solubilidad de la mezcla de acetatos de glicerol en CO2 versus densidad de CO2. Simbolos: datos
experimentales a (llenos) 100 bar y (y huecos) 130 bar, respectivamente. Lineas sélida y discontinua:
predicciones GCA-EOS a 100 bar y 130 bar respectivamente.

Con la cuantificacién de la concentracién de los extractos iniciales, también es posible
determinar la concentraciéon de rocio de la mezcla multicomponente. Como se menciono
mas arriba, en base a la pendiente inicial de la curva de extraccién acumulada de cada
componente individual, y teniendo en cuenta sélo las tres primeras muestras extraidas de
la celda, se determina la solubilidad en CO.. La Tabla 3.3 y la Figura 3.10 muestran la
solubilidad de cada compuesto en CO; (yE?) bajo las diferentes condiciones operativas

ensayadas. Los cuatro componentes presentan mayor solubilidad en la condiciéon de CO;
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liquido y esta decrece con el aumento de la temperatura para una presion fija. Como puede
observarse, la solubilidad de triacetin en CO; es mas sensible a cambios en la temperatura
a 100 bar que a 130 bar. Por otro lado, la concentraciéon de monoacetin a presién constante,
muestra un comportamiento lineal con la temperatura. A 315 K la concentracién de
monoacetin aumenta de 1.5 a 4.1 g monoacetin/ kg CO; cuando se incrementa la presion de
100 bar a 130 bar, respectivamente. Por tltimo, la concentracién de glicerol a 130 bary 301
K es menor a 0.13 g glicerol/kg CO2, dos 6rdenes de magnitud menor a la de monoacetin, lo
cual muestra la factibilidad de fraccionar el glicerol con CO, en una etapa simple de
equilibrio.

Tabla 3.3 Composicién de los puntos de rocio de la mezcla multicomponente de acetatos de glicerol + CO-.
Valores experimentales y predichos por la GCA-EOS.

yE? (g glicerol /  yE? (g monoacetin/ yE? (g diacetin / yE? (g triacetin /
w°co2 (inicial

T (K) kg CO2) kg CO2) kg CO2) kg CO2)
en la celda)
Exp. GCA Exp. GCA Exp. GCA Exp. GCA

Presién = 100 bar

301.2 0.878 0.090 0.092 4.23 3.207 21.33 20.562 16.25 19.017
315.2 0.841 0.029 0.022 1.52 0.547 7.71 3.3425 10.54  7.2054
323.2 0.778 0.002 0.007 0.08 0.136 0.35 0.6371 0.586  1.2620
Presion =130 bar

301.2 0.884 0.125 0.155 6.67 5.392 28.98 28.115 1944  19.195
315.2 0.868 0.091 0.099 4.08 2.849 18.79 16.805 1594  18.449
323.2 0.853 0.060 0.059 2.34 1.491 10.02 8.6788 12.79  13.706

La Figura 3.10 compara los resultados experimentales con predicciones de la GCA-EQS,
obtenidas a partir de calculos flash en GC-THREE. Se observa una muy buena concordancia
entre ambos en el rango de condiciones estudiadas en este trabajo. Las predicciones de la
GCA-EOS para la solubilidad de triacetin a 130 bar son ligeramente mayores a las
experimentales, mientras que para diacetin se observa una muy buena performance del
modelo termodindmico. Por otra parte, la solubilidad de monoacetin muestra mayores
desviaciones, comparadas con los otros acetatos, lo cual es ldgico debido a la baja
solubilidad del monoacetin en CO, y a que los parametros que definen a este compuesto son

completamente predictivos (no es el caso de glicerol, para el cual el valor de d. de la GCA-
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EOS fue obtenido por ajuste de datos de presion de vapor). Es importante destacar que la

GCA-EOS es capaz de predecir el comportamiento de fases de esta mezcla multicomponente

de alta no idealidad, parala cual no se disponen de propiedades de componente puro de dos

de sus componentes mayoritarios (monoacetin y diacetin).
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Figura 3.10. Solubilidad individual de cada uno de los acetatos de glicerol en condicién de mezcla en CO:
partiendo de la mezcla liquida comercial, valores mostrados versus temperatura. Simbolos llenos y huecos:
datos experimentales a 100 y 130 bar, respectivamente. Lineas continuas y discontinuas: Prediccion de la
GCA-EOS a 100 bary 130 bar, respectivamente. Composicién masica de la mezcla inicial de acetatos: triacetin

18.6 %, diacetin 45.1%, monoacetin 31.3% y glicerol 5%

3.4.3. Extraccion discontinua de acetatos de glicerol con CO; a alta presion

Con el equipo y procedimiento experimental detallado en las secciones anteriores, se

investigo la selectividad del CO; para fraccionar la mezcla comercial de acetatos de glicerol

bajo distintas condiciones operativas.
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La Tabla 3.4 muestra el rendimiento de extraccién global e individual obtenidos luego de
pasar una masa de solvente de 15 g CO»/ g alimentacién (en este capitulo S/F refiere a la
masa de solvente acumulada durante el ensayo dindmico por gramo de mezcla de acetatos
alimentada), esta informacién fue interpolada para cada condicién operativa. Para un
mayor detalle de los valores reportados en la tabla, el Anexo 3.C incluye los datos de todas
las etapas de muestreo y acumuladas. Como se puede observar en la Tabla 3.4, a 323 Ky
100 bar la recuperaciéon de todos los componentes es baja, y en el caso particular de
monoacetin y glicerol, aumentar la presion no favorece sustancialmente a la recuperacion
de estos. Sin embargo, disminuir la temperatura provoca una recuperacién importante de
triacetin. A 315 K se observa una mayor sensibilidad respecto de la presién, donde el
rendimiento global se incrementa de 23.8 % a 46.9 % por aumentar la presion de 100 bar a

130 bar, respectivamente.

Tabla 3.4 Rendimiento global de extracciéon (E/F) y recuperacion de glicerol y sus acetatos en el extracto (/i)E%
para una relacién solvente utilizado a alimentacién (S/F) igual a 15 g COz/ g alimentaciéon. Composicidn de la
alimentacién: 18.6 % en peso triacetin, 45.1 % en peso diacetin, 31.3 % en peso monoacetin y 5.0 % en peso
glicerol.

T(K) E/F(g/g) (/Triacetin)E%  (/Diacetin)E% (/Monoacetin)E% (Glicerol )E%

Presion: 100 bar

301 0.4924 81.74 61.19 18.65 2.24
315 0.2381 62.76 21.30 5.39 1.84
323 0.0273 7.84 1.76 1.07 0.20

Presion: 130 bar

301 0.6224 88.17 81.03 34.49 2.95
315 0.4693 86.71 56.74 17.25 2.62
323 0.339 80.89 35.06 11.04 1.73

La Figura 3.11 presenta curvas de extraccion acumulada versus masa especifica de solvente
(g COz / g mezcla de acetatos alimentada) utilizada. A 323K y 100 bar se obtiene el menor
rendimiento de extraccidn, esto es, con 27.3 g COz/g alimentacién se logra obtener sélo
0.0504 g extracto / g de alimentacidn. Incrementando la presién y a la misma temperatura
mejora el poder solvente, y consecuentemente el rendimiento que aumenta a 0.4439 los g

extraidos/g alimentacion con 26.4 g CO,/ g alimentacion. De manera similar a 315 K el
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rendimiento de extraccidn se incrementa por efecto de la presion desde 0.2341 a 0.4979 g
extraidos/g alimentacién para una masa de solvente de 15.2 g CO,/ g alimentados. Por otro
lado, a bajas temperaturas (301 K), donde el CO; se encuentra liquido, el rendimiento de

extraccion es mayor, y como es esperable, la presion no tiene mayor efecto.

85



Capitulo 3

1.00 1.00 [
T i G) :
L i (a) 100 bar I3 [ (b)130bar
$ 080 | 1 —
£ - £ - -
= - I e
r . - AT e
2 - - e T
g 060 r kT g 060 AT e u
2 . 2 T e
g i A 8 i ) " T
[ ’ ] ST e
3 i AA- = [ ™ °
S 040 ¢ r 5 o040 f T ®
® [ AKX T 3] [ A e e
= : A""'.‘ o En [ .. . °
= [ & m m C .
< . R... = . . o
= 020 | A .. ---- L) =020 F "
X Yt — - Al
0.00 ‘ Lol WP RILL @@ @ ] | . 0.00 ! . . . | .
0 10 20 30 0 10 20 30
S/F (g CO,/g muestra alimentada) S/F (g CO,/g muestra alimentada)

Figura 3.11.Rendimiento de extraccién versus la relacién solvente a alimentacién acumulada (S/F) a lo largo de la extraccion para la presion de: a) 100 bar y b) 130 bar. Simbolos:
Datos experimentalesa (A) 301 K, (m) 315 Ky (o) 323 K. Lineas punteadas: esbozadas para una mejor visualizacién de los datos experimentales. Composicion del sustrato liquido
inicial: 18.6 % en peso triacetin, 45.1 % en peso diacetin, 31.3 % en peso monoacetin y 5 % en peso glicerol
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Las Figura 3.12 a 3.14 muestran la composicién instantdnea del extracto en base libre de
CO2 (yE*, g de compuesto i / g extraido) a lo largo de la extraccién respecto de la masa
especifica acumulada extraida de la celda (E/F) a las tres temperaturas estudiadas. En
términos generales, la concentracién de glicerol en el extracto es dos 6rdenes de magnitud
menores que la de los acetatos. Este comportamiento indica que remover glicerol de la
mezcla es simple. Por ejemplo, en este trabajo se observo que, utilizando CO; liquido a 100
bar, una etapa de equilibrio es suficiente para extraer hasta un 60 % de la masa alimentada
con una concentracién de glicerol menor a 3 g glicerol/ kg extraido. Por otra parte, respecto
del fraccionamiento de triacetin, se observa que, a 301 Ky 315 Ky después de extraer el
40% de la masa alimentada (E/F > 0.4), la concentracién de este cae drasticamente. Este
comportamiento, con sélo una etapa de equilibrio, es sefial de que el CO, presenta una muy
buena selectividad entre triacetin y los otros acetatos (monoacetin y diacetin). Por tltimo,
en el ensayo a 323 K (Figura 3.14), el extracto contiene inicialmente mas triacetin, hasta que
se extrae el 20% de la masa inicial cargada en la celda, punto en el que comienza a
concentrarse diacetin en el extracto. Como se mostré en la Figura 3.11, la operacién a 323
K y 100 bar no arroja altos rendimientos de extracciéon y el consumo de solvente que

conlleva esta condicion es elevado comparado con las otras condiciones.

Las Figura 3.12 a 3.14 también muestran la simulacién de la extraccién discontinua
mediante una etapa de equilibrio predicha con la GCA-EOS. Este es un desafio importante
para la capacidad predictiva del modelo, que logra representar satisfactoriamente los datos
experimentales. Es destacable, la precision con la que la GCA-EOS describe la caida en la
concentracion de triacetin y diacetin en el extracto, asi como el incremento en monoacetin

y glicerol, con el avance de la extraccion.
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Figura 3.12. Composicién del producto de tope en base libre de solvente a lo largo de la extraccion
experimental a 301 K. a) 100 bar. b) 130 bar. En cada grafico se indica el tiempo de ensayo dindmico. Los
simbolos representan los datos experimentales correspondientes a: (®) glicerol, (m) monoacetin, (¢) diacetin
y (A) triacetin. Los simbolos huecos corresponden al punto de rocio de la alimentacién (ver Tabla 3.4)
Composicion masica de la mezcla inicial de acetatos: triacetin 18.6 %, diacetin 45.1%, monoacetin 31.3% y
glicerol 5%. Lineas sdlidas: prediccion GCA-EOS.
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Figura 3.13. Composiciéon del producto de tope en base libre de solvente a lo largo de la extraccion
experimental a 315 K. a) 100 bar. b) 130 bar. En cada grafico se indica el tiempo de ensayo dindmico. Los
simbolos representan los datos experimentales correspondientes a: (@) glicerol, (m) monoacetin, (#) diacetin
y (A) triacetin. Los simbolos huecos corresponden al punto de rocio de la alimentacién (ver Tabla 3.4)
Composicion masica de la mezcla inicial de acetatos: triacetin 18.6 %, diacetin 45.1%, monoacetin 31.3% y
glicerol 5%. Lineas sdlidas: prediccion GCA-EOS.
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Figura 3.14. Composicién del producto de tope en base libre de solvente a lo largo de la extraccién
experimental a 323 K. a) 100 bar y b) 130 bar. En cada gréfico se indica el tiempo de ensayo dindmico. Los
simbolos representan los datos experimentales correspondientes a: (@) glicerol, (m) monoacetin, (¢) diacetin
y (A) triacetin. Los simbolos huecos corresponden al punto de rocio de la alimentacién (ver Tabla 3.4)
Composicion masica de la mezcla inicial de acetatos: triacetin 18.6 %, diacetin 45.1%, monoacetin 31.3% y
glicerol 5%. Lineas sdlidas: prediccién GCA-EOS.

Las Figura 3.15 a 17 muestran la composicién masica libre de solvente (x;*) de la mezcla
retenida en la celda de alta presién a lo largo de la extraccion (E/F) para las distintas
condiciones operativas estudiadas. Estas composiciones son estimadas a partir del balance
de masa por componente (diferencia entre la masa inicial y la de los extractos colectados a
lo largo de la extraccion), con excepcidon de los simbolos huecos, correspondientes a la
composicidn inicial de la mezcla alimentada y al residuo final, cuyas concentraciones se
obtuvieron por cromatografia. La concentracion de monoacetin en el refinado, ya sea
operando con CO; supercritico o en estado liquido, se incrementa en ambos casos desde
31.1% g/g a mas del 60% g/g cuando el rendimiento global de la extraccién supera el 50%
de la masa alimentada. En paralelo, cuando se alcanza este nivel de fraccionamiento, tanto
a 301 K como a 315 K, la concentracion de glicerol en el refinado aumenta hasta alcanzar

valores cercanos al 10% g/g.

89



Capitulo 3

0.7

a) 100 bar

02 /
0.1
q
0_0'|||||||||||||
0.0 0.2 0.4 0.6 0.¢
E/F (g/8)

b) 130 bar

0.4
E/F (g/g)

Figura 3.15. Composicién masica del refinado en base libre de solvente a lo largo de la extraccién a 301 K. a)

100 bar y b) 130 bar. Simbolos: composicion experimental (®) glicerol, (m) monoacetin, (¢) diacetiny (A)

triacetin. Simbolos huecos: alimentacién y refinado final cuantificada por andlisis GC. Lineas sélidas:
prediccion GCA-EOS
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Figura 3.16. Composicién masica del refinado en base libre de solvente a lo largo de la extraccién a 315 K. a)

100 bar y b) 130 bar. Simbolos: composicion experimental (®) glicerol, (m) monoacetin, (¢) diacetiny (A)

triacetin. Simbolos huecos: alimentacién y refinado final cuantificada por andlisis GC. Lineas sélidas:
prediccion GCA-EOS
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Figura 3.17. Composicién masica del refinado en base libre de solvente a lo largo de la extraccién a 323 K. a)
100 bar y b) 130 bar. Simbolos: composicién experimental (@) glicerol, (m) monoacetin, (¢) diacetiny (A)
triacetin. Simbolos huecos: alimentacién y refinado final cuantificada por analisis GC. Lineas sélidas:
prediccion GCA-EOS

La Figura 3.18 muestra la concentraciéon de monoacetin y diacetin (y*E;) en base libre de
solvente en el extracto y contenido relativo de CO, (W*coz, g CO2/g Extracto libre de
solvente) en funcién de la relaciéon masica solvente a alimentacién (S/F) utilizada en el
proceso de extraccién discontinua. El contenido relativo de CO, en el extracto (w*co2)
responde a la masa de CO; instantanea que se requiere para obtener 1 g de extracto libre de
CO2. La Figura 3.18 muestra resultados de las corridas experimentales en las que se
obtuvieron rendimiento y selectividad que pueden ser de interés para el proceso de
fraccionamiento de diacetin y monoacetin (315 K-130 bar, y 301 K-100 bar). La figura
también muestra la prediccién del modelo, que representa correctamente los resultados
experimentales, confirmando que la GCA-EOS es una herramienta robusta para el disefio de

procesos de fraccionamiento de acetatos de glicerol.

Para una mejor comprension de la Figura 3.18.a se presenta un ejemplo. Para un consumo
de S/F de 16 g/g (1), el contenido instantaneo de CO; en el extracto es de 60 g CO, /g masa
extraida (2), lo que indica un bajo poder solvente en ese momento del proceso. Por otra

parte, en (3) y (4) se observa la concentracién instantanea de monoacetin y diacetin en el
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extracto, 0.11 y 0.64, respectivamente. En resumen, el caudal de solvente acumulado en el
ejemplo representa una operacién sostenida mas tiempo del conveniente, ya que alcanza
valores de consumo instantaneo de CO, muy elevados (en los que ya no tiene poder solvente
porque se agoté la fraccién soluble del extracto). En la figura se sefiala la zona operativa de
mejor desempeiio para realizar el fraccionamiento de diacetin y monoacetin. Se observa
que, bajo las condiciones mostradas en las Figura 3.18.a y .b, es recomendable la utilizacién
de una relaciébn masica de solvente S/F menor a 10 g CO2/g alimentacioén ya que evita una
concentracién de CO; en el extracto superior a 35 g/g. También se observa que existe un
incremento en la concentracién de diacetin en el extracto practicamente lineal hasta 0.7 g
diacetin/g Extracto, mientras la concentraciéon de monoacetin se mantiene relativamente

constante (0.1 g monoacetin/g Extracto).
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Figura 3.18. Diagrama de concentracién de extracto y relacién de COz con el extracto versus S/F. Simbolos: datos experimentales. Concentracién de () monoacetin (y*Ema: g
monoacetin/g Extracto) y (#) diacetin (y*Epa: g diacetin/g Extracto) en la fase extracto versus la relacion de CO2z con el extracto (w*coz: g CO2/g Extracto) con la relacién de solvente
consumido acumulado a masa alimentada inicial a lo largo del fraccionamiento, (A) S/F mostrado en el eje secundario. Condiciones operativas: a) 315 Ky 130 bar, b) 301 Ky 100 bar.
Lineas: predicciones GCA-EOS. Linea continua: yEma y yEpa, linea punteada: S/F Region sombreada: operacién con buen poder solvente de CO2 y alta recuperaciéon de monoacetin en
el refinado.
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3.5. Selectividad del COz2 como solvente para fraccionar acetatos de glicerol

Disefiar un proceso de fraccionamiento requiere conocer los limites de heterogeneidad y la
selectividad de los sustratos para establecer condiciones que aseguren el uso eficiente del
solvente. Una vez comprobada la buena capacidad predictiva de la GCA-EQS, esta puede
utilizarse para evaluar el comportamiento de la selectividad del CO; en una ventana

operativa adecuada para llevar a cabo el proceso.

Los resultados mostrados en este capitulo, en particular la diferencia de solubilidad
presentada por triacetin y glicerol, respecto de diacetin y monoacetin, permiten afirmar que
es relativamente sencillo remover de la mezcla los compuestos triacetin y glicerol. Por otra
parte, fraccionar monoacetin y diacetin representa un mayor desafio. Por ello, a
continuacion, se analiza el comportamiento del coeficiente de selectividad entre diacetin y
monoacetin cuando se utiliza CO; como solvente. La Figura 3.19 muestra la selectividad de
diacetin respecto a monoacetin en funcion de la presidn, a diferentes temperaturas, para
dos valores fijos de alimentacion (masa CO;inicial/masa acetatos de glicerol) en una etapa

de equilibrio.

Selectividad diacetin-monoacetin
Selectividad diacetin-monoacetin

P (bar) P (bar)

Figura 3.19. Selectividad de diacetin y monoacetin versus presién para las relaciones de masa alimentada de
solvente/ masa de sustrato alimentada a) 2.5 y b) 7.5. Las temperaturas seleccionadas: (puntos) 301K (lineas y
puntos) 315 Ky (continua) 323K.
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En ambos casos, existe una selectividad maxima que ocurre en la transicién entre el
equilibrio liquido-vapor (a baja presién) y el equilibrio liquido-liquido (a la temperatura
subcritica del CO3) o equilibrio liquido-fluido (a temperatura supercritica). Para menores
relaciones de carga de solvente (Figura 3.19.a) la selectividad presenta un maximo para
cada temperatura evaluada (a 70, 105 y 125 bar, respectivamente), y luego desciende con
el incremento de la presiéon. Al aumentar la carga de solvente también se observa un
aumento en la selectividad para cada temperatura con la presién, pero en este caso las
solubilidades se mantienen con el aumento en presion. Para ninguno de los casos evaluados
el aumento de la presidn por encima de 140 bar mejora las selectividades. De esta manera
el modelo permite definir presiones operativas favorables para el fraccionamiento de

diacetin monoacetin.

Los ensayos en una etapa simple de extraccion permiten confirmar experimentalmente la
factibilidad técnica de usar CO; a alta presion para fraccionar la mezcla de acetatos de
glicerol. Asimismo, la mezcla presenta un fuerte efecto de cosolvencia, ya que se logra
extraer glicerol, cuya solubilidad en CO; es muy baja, aun encontrandose en bajas
concentraciones en la alimentacion. Los resultados muestran que la GCA-EOS predice
correctamente la solubilidad binaria y multicomponente del sistema y validan la
confiabilidad de la GCA-EOS como herramienta para la investigacién y el disefo de

tecnologias de procesamiento de la mezcla de acetatos de glicerol.
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Anexo 3.A: Espectros GC-MS y curvas de calibracion del método seleccionado

Esta seccidn presenta en una primera parte, los resultados de la cromatografia gaseosa con
espectrometro de masas para la mezcla de triacetin y glicerol, monoacetin y diacetin
silanizados con MSTFA y el método cromatografico detallado en el Capitulo 3 (Seccién
3.2.3). Una segunda seccion incluye las curvas de calibracién de cada compuesto con este
meétodo. Estas curvas muestran la linealidad del método (parametro necesario para mostrar
su validez) y son las que permiten obtener el resultado numérico de la cuantificacién de las
muestras. La Figura 3.A.1 muestra el cromatograma obtenido para la mezcla, con los 6 picos
identificados. En este caso no se puede ver el pico de solvente, piridina, que eluye a tiempos

menores y fue excluido del analisis para preservar el detector del equipo.
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Figura 3.A.1. Cromatograma de la mezcla de acetatos de glicerol obtenida con el método desarrollado en esta tesis
en el GC-masa Calurus 500 con columna capilar HP-5 y piridina como solvente

Cada uno de estos picos fue identificado con su espectro de masa asociado correspondiente
a la molécula de interés o en aquellas que poseen grupos alcohol en sus formas
derivatizadas. Las siguientes figuras muestran los espectros de masa obtenidos y las

moléculas a las que corresponden.
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Las siguientes figuras muestran las curvas de calibracion utilizadas para el método de
cormatografia de las muestras derivatizadas. Las curvas de glicerol y triacetin son
desarrolladas a partir de disoluciones de los standares respectivos (glicerol pureza, 99.9%

en peso y triacetin pureza,99.0% en peso). Debido a que no se hizo distincién entre los
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isomeros (de mono y diacetin) las relaciones de area a n-tetradecano en ambos casos son

calculadas sumando el area de los dos picos correspondientes en cada caso.
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Figura 3.A.8. Curva de calibracidn y factor de respuesta de drea versus masa para: a) triacetin. b) diacetin

=
o

025

0.20 /x

y=055325%

=
=3
>

=
3

y=097371x /

FF=099608 F= 099901
0.15 /
/ 010
005
. F‘_H/y/
000 4 . .

ot 02 03 04 05 06 07 08 a9 00 005 010 015 020 025 030 035 040

Relacion de area Relacion de area

Figura 3.A.9. Curva de calibracion y factor de respuesta de area versus masa para: a) monoacetin. b) glicerol
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Anexo 3.B: Método cromatografico alternativo con etanol como solvente

El método se detalla de la siguiente manera:
Columna: HP-5: 30m*0.32 mm *0.25 um Split: 30: 1 Gas carrier: H
Flujos de gases al detector:

e Aire: 400 mL/min

e H2:30 mL/min

e N2:20 mL/min

Solvente: Etanol Volumen de inyeccion: 2 ul  Estandar interno: Tetradecano
Temperatura Inyector: 280°C Temperatura detector: 300°C
Horno:
Rampa (°C/min) Temperatura final (°C) Tiempo estdtico (min)
80 1
3 90 1
30 280 5

Tiempo total de la corrida: 16.67 min.
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Cromatograma esperado (en ausencia del estdndar interno):

Additional Info : Peak(s) manually integrated
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Figura 3.B.1. Cromatograma de la mezcla de acetatos de glicerol obtenida con el método desarrollado en
esta tesis en el GC-FID Agilent con etanol como solvente.

Tabla 3.B.1. Compuestos incluidos, peso molecular y tiempos de elucidon correspondientes al método con etanol
como solvente y sin derivatizar.

Compuesto Peso molecular Tiempo de elucion (min)
Etanol 46.07 1.27
Glicerol 92.09 3.38
Monoacetin 134.13 5.58
2-Monoacetn 134.13 6.24
Diacetin 176.17 7.43
Triacetin 218.21 8.15
n-Tetradecano 198.39 8.45

En este caso también el orden de elucion de los compuestos fue corroborado en un GC-MS.
Si bien el equipo no tenia la misma columna, si respetaba la fase estacionaria, por lo cual, la
comparacion es valida. La columna del GC-MS utilizada posee un beta (fator de separacion)
menor y en ese caso los picos de MA se ven superpuestos y se observan como un solo pico,
la columna y el detector FID proveen una mejor resolucion de la muestray por eso permiten
la separacion de estos isémeros, igualmente la prueba en el GC-MS, permiti6 corroborar que
el pico pequefio no corresponde a DA, ya que se separaron los picos de MA y DA. El pico de
tiempo de elucién de 7.3 min corresponde fehaciente a DA y no hay razoén por la cual un
isémero de DA pueda eluir a un tiempo menor, lo que sucede es que el pequefio pico de MA

no se puede ver en el caso del GC-MS, ya que se encuentra dentro de la cola del pico anterior.
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Anexo 3.C: Tablas de resultados de las extracciones semi-continuas

En esta seccidn se presentan los resultados experimentales de los fraccionamientos semi-
continuas a alta presiéon de la mezcla de acetatos de glicerol con CO,, discutidos en el
Capitulo 3. Las Tabla 3.C.1 y Tabla 3.C.2, presentan la relacién de masa de solvente a masa
de muestra alimentada (S/F) de las corridas experimentales a las dos presiones ensayadas.
Las tablas incluyen, para cada etapa de muestreo, el solvente utilizado (Si/F), la masa
extraida (Ei/F), ambos normalizados a la masa de muestra liquida alimentada y la

composicidn, libre de solvente de la masa extraida.

Tabla 3.C.1. Resultados experimentales de las masas extraidas globales e individuales de los acetatos de glicerol
a 100 bar.

S/F Muestra Solvente Concentracién del extracto en base libre de solvente
Etapa extracto por etapa

acumulado Ei/F (g/g) Si/F (g/g) yE*glicerol VE*monoacetin ~ YE*diacetin  YEtriacetin

Temperatura = 301.2 K
S1 2.7 0.076 2.7 2.35E-03 1.14E-01 4.30E-01 4.53E-01
S2 7.0 0.227 4.3 2.11E-03 9.64E-02 5.35E-01 3.67E-01
S3 8.7 0.059 1.7 2.19E-03 1.08E-01 6.03E-01 2.86E-01
S4 11.4 0.080 2.7 2.26E-03 1.21E-01 6.71E-01  2.06E-01
S5 15.6 0.050 4.2 2.69E-03 1.70E-01 6.80E-01 1.47E-01
S6 215 0.081 5.9 3.11E-03 2.20E-01 6.89E-01 8.87E-02
S7 27.7 0.050 6.2 3.11E-03 2.20E-01 6.89E-01 8.87E-02

Temperatura = 315.2 K
S1 1.5 0.047 1.5 1.74E-03 7.08E-02 3.66E-01 5.61E-01
S2 1.8 0.033 0.2 1.39E-03 6.83E-02 3.22E-01  6.08E-01
S3 3.3 0.029 1.6 2.00E-03 7.97E-02 4.12E-01 5.06E-01
S4 4.5 0.015 1.2 4.17E-03 8.47E-02 4.06E-01  5.05E-01
S5 5.8 0.017 1.3 4.17E-03 8.47E-02 4.06E-01 5.05E-01
S6 6.3 0.073 0.5 1.39E-03 6.83E-02 3.22E-01  6.08E-01
S7 6.3 0.012 0.1 4.17E-03 8.47E-02 4.06E-01 5.05E-01
S8 7.3 0.013 0.9 4.17E-03 8.47E-02 4.06E-01  5.05E-01
S9 8.0 0.027 0.7 1.91E-03 8.65E-02 4.06E-01 5.05E-01
S10 8.5 0.020 0.5 4.17E-03 8.47E-02 4.06E-01 5.05E-01
S11 15.3 0.105 6.8 2.34E-03 1.00E-01 4.71E-01 4.27E-01
S12 17.5 0.027 2.2 2.63E-03 1.12E-01 5.76E-01  3.10E-01

Temperatura = 323.2 K
S1 3.1 0.004 3.1 4.69E-03 6.53E-02 2.95E-01 6.35E-01
S2 6.5 0.007 3.4 4.69E-03 6.53E-02 2.95E-01 6.35E-01
S3 10.0 0.009 6.6 4.69E-03 6.53E-02 295E-01 6.35E-01
S4 12.4 0.013 5.8 4.69E-03 6.53E-02 2.95E-01 6.35E-01
S5 14.5 0.011 8.8 4.69E-03 6.53E-02 295E-01 6.35E-01
S6 17.8 0.019 9.0 4.69E-03 6.53E-02 2.95E-01 6.35E-01
S7 27.3 0.050 27.3 2.23E-03 7.97E-02 3.32E-01 5.86E-01
S8 47.0 0.043 19.7 2.23E-03 7.97E-02 3.32E-01 5.86E-01
S9 72.7 0.052 25.0 2.23E-03 8.29E-02 3.64E-01 5.51E-01
S10 99.7 0.048 27.0 2.23E-03 8.60E-02 3.96E-01 5.15E-01
S11 120.7 0.034 21.7 2.48E-03 9.44E-02 4.60E-01 4.43E-01
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Tabla 3.C.2. Resultados experimentales de las masas extraidas globales e individuales de los acetatos de glicerol
a 130 bar.

Muestra Solvente Concentracion del extracto en base libre de solvente

S/F
Etapa extracto por etapa

acumulado Ei/F (g/g) Si/F (g/g)

YE*glicerol YE*monoacetin YE*diacetl'n YE *triacetin

Temperatura =301 K

S1 1.0 0.034 1.0 2.06E-03 1.18E-01 4.88E-01 3.92E-01
S2 32 0.098 2.2 2.06E-03 1.18E-01 4.88E-01 3.92E-01
S3 4.2 0.131 1.0 2.36E-03 1.22E-01 5.45E-01 3.30E-01
S4 6.3 0.083 2.1 2.66E-03 1.27E-01 6.02E-01 2.68E-01
S5 7.5 0.055 1.3 3.12E-03 1.56E-01 6.18E-01 2.23E-01
S6 11.2 0.185 3.7 3.58E-03 1.85E-01 6.33E-01 1.79E-01
S7 17.9 0.093 6.6 4.64E-03 3.65E-01 5.12E-01 1.18E-01
S8 24.5 0.050 6.5 5.71E-03 5.46E-01 3.90E-01 5.79E-02
S9 33.5 0.033 9.0 8.63E-03 8.05E-01 1.67E-01 1.93E-02
Temperatura = 315 K
S1 2.6 0.081 2.6 2.27E-03 1.01E-01 4.72E-01 4.24E-01
S2 53 0.129 2.7 2.27E-03 1.01E-01 4.72E-01 4.24E-01
S3 8.4 0.123 3.1 2.51E-03 1.16E-01 5.15E-01 3.66E-01
S4 15.1 0.164 6.7 2.73E-03 1.30E-01 6.91E-01 1.76E-01
S5 24.6 0.101 9.5 2.82E-03 2.31E-01 6.77E-01 8.85E-02
S6 36.6 0.051 12.0 5.73E-03 4.82E-01 4.86E-01 2.65E-02
Temperatura =323 K
S1 1.1 0.022 1.1 2.50E-03 4.69E-02 4.10E-01 5.41E-01
S2 3.9 0.086 2.8 2.47E-03 5.96E-02 3.69E-01 5.68E-01
S3 5.9 0.091 3.1 2.46E-03 5.92E-02 3.67E-01 5.71E-01
S4 8.8 0.166 5.6 2.46E-03 9.16E-02 4.66E-01 4.40E-01
S5 12.0 0.143 6.4 2.43E-03 1.16E-01 5.83E-01 2.98E-01
S6 141 0.204 7.7 3.25E-03 1.26E-01 6.38E-01 2.33E-01
S7 17.7 0.198 10.0 3.18E-03 1.31E-01 7.05E-01 1.61E-01
S8 21.0 0.245 11.0 3.28E-03 1.35E-01 6.91E-01 1.71E-01
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Capitulo 4. Propiedades PVT de acetatos de glicerol

saturados con CO;

4.1. Introduccion

Es ampliamente conocido, que la principal dificultad de disefiar tecnologias supercriticas es
la fuerte sensibilidad que presenta la densidad (o volumen especifico) con las condiciones
operativas del proceso. Lograr un control adecuado de la densidad es fundamental por el
impacto que esta tiene sobre el resto de las propiedades del sistema. Sin ir mas lejos,
cualquier revision sobre tecnologias supercriticas [1] inicia con las particularidades que se
observan respecto de las propiedades de transporte cuando se expone un sistema a sus
condiciones cuasi-criticas. Asi, por ejemplo, la capacidad calorifica y la conductividad
térmica adquieren valores maximos, mientras que propiedades como la difusividad,
viscosidad o tension interfacial se asemejan a los de una fase gaseosa. Esta variacion de las
propiedades con las condiciones operativas es la que permite que las tecnologias
supercriticas sean eficientes, ya que minimizan resistencias a la transferencia de masa y/o

calor que son caracteristicas de tecnologias convencionales que usan solventes liquidos.

Por otra parte, conocer el equilibrio entre fases también es esencial, como en cualquier
proceso de separacion. En el capitulo anterior se presento el estudio de la solubilidad de los
acetatos de glicerol en CO2, y mediante una extracciéon discontinua se infiere el coeficiente
de particion de cada sustrato entre la fase densa y la fase liviana. Sin embargo, ese tipo de
datos, no permite conocer propiedades de la fase saturada densa que son necesarias para
modelar las propiedades fisicoquimicas de la fase liquida. Por ello, es importante conocer el
efecto de las condiciones operativas sobre el contenido de CO; en el sustrato a fraccionar,

dato que no se obtiene con el método dindmico utilizado.
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En el capitulo anterior, se introdujeron brevemente los métodos disponibles para medir
comportamiento de fases. En este capitulo se presentan nuevos datos adquiridos mediante
un método sintético con visualizacion directa. Sin embargo, para aumentar la precisiéon de
datos de saturacion, se confirma la visualizacién con el comportamiento PVT medido. En
resumen, las propiedades volumétricas de interés en esta tesis se determinan en una celda
de equilibrio con ventanas y de volumen variable [2]. La técnica empleada se ha reportado
previamente en la literatura para evaluar la densidad de soluciones saturadas, y ha

mostrado ser confiable para sistemas a alta presion [3-6].

En este capitulo, se presenta en primer lugar la calibraciéon del método seleccionado, con
mediciones del sistema binario triacetin + CO,. A continuacidén, se muestran resultados
andlogos de ensayar la mezcla multicomponente de acetatos de glicerol saturada con CO; a
temperaturas entre 298 K y 323 K. Por ultimo, los nuevos datos obtenidos se modelan y

contrastan con predicciones de GCA-EOS.

4.2. Materiales y métodos

4.2.1. Materiales

Los materiales utilizados para desarrollar las actividades experimentales fueron descriptos
en el capitulo anterior. Brevemente, consisten en CO2 99.99% en peso (N40 alta pureza,
contenido de agua < 50 ppm, Air Liquide, Bahia Blanca), una mezcla de acetatos de glicero],
provista por Sigma Aldrich (Buenos Aires, Argentina) de composicion detallada en la Tabla

3.1 (por cromatografia gaseosa) y triacetin puro (99% en peso, FLUKA).

4.2.2. Equipo experimental y procedimiento

Como se menciono en la introduccién, los puntos de saturacién y propiedades volumétricas
de la mezcla de acetatos de glicerol + CO2 son medidos en una celda de volumen variable
utilizando un método sintético, el cual permite evaluar transiciones de fases fluidas en

equilibrio de una mezcla de composicién conocida [7]. La Figura 4.1 muestra una imagen
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del banco de pruebas donde se encuentra montado el equipo, y un diagrama esquematico

donde se indican los principales equipos auxiliares que integran el sistema experimental.

La celda utilizada fue disefiada para trabajos previos, por lo que los detalles constructivos,
sistemas de sellos y la validacién de procedimientos de medicién pueden ser encontrados
en tesis previas del grupo de investigacion [8,9]. En este trabajo, el sistema experimental se
adaptd para cumplir con los objetivos de medicion, principalmente con referencia a la carga

de componentes, valvulas de muestreo y presurizacion del sistema.

La celda consiste en un dispositivo de tipo cilindro-piston de cobre con un volumen total de
80 mL de temperatura y presion maxima de trabajo de 450 K y 130 bar, respectivamente.
La celda cuenta con dos ventanas de vidrio (30 mm de didmetro y 20 mm espesor) que
permiten evaluar visualmente el comportamiento de fases del sistema que se encuentra en
el interior de la celda. La ventana frontal permite la visualizacion de las fases presentes y la
ventana lateral iluminar el sistema con un LED que otorga luz fria y no interfiere en la
temperatura de la celda. Ambos vidrios son partes removibles del equipo y la operacién a

alta presion se asegura con sellos de teflon y o’rings [8,9].

El cuerpo completo de la celda posee dos secciones, una de volumen constante, donde se
alojan las conexiones, y otra seccién de volumen variable, ya que por uno de sus extremos
se desplaza un piston de teflon con carga de bronce que permite el ajuste del volumen
interno y el control de presién en la celda. Este pistén, de area trasversal 3.377 cm?, posee
dos sellos Polypack que imposibilitan la contaminacién de la celda con el fluido hidraulico
que lo impulsa. El movimiento del piston permite modificar el volumen de la celda entre 56
mL y 80 mL, con una incertidumbre de 0.7 mL. Por otra parte, un puente de inductancia
acoplado y solidario a una regla calibrada es utilizado para determinar el volumen interno
de la celda [9]. La posicidn del piston se conoce gracias a una varilla fina metalica unida a él,
que en su extremo libre posee material ferromagnético detectable por el puerto de

inductancia movil que se desplaza a lo largo de la regla, permitiendo localizar la posicidn.
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Un agitador magnético interno, ubicado en la secciéon de volumen constante promueve la
transferencia de calor y masa, permitiendo alcanzar el equilibrio en tiempos razonables
para realizar la medicién. Ademads, bobinas electromagnéticas externas provocan el
movimiento de dos buzos magnéticos internos, generando la agitacidn interna del fluido en

la celda.

La temperatura es establecida a través de un sistema de control proporcional (0-393.15K,
+0.1 K, termocupla tipo K) que comanda la potencia de dos resistencias de acero de 200 W.
A su vez, una camisa de aluminio de 20 mm de espesor, acoplada externamente a la celda,
es usada como bafio sélido para distribuir el calor de las resistencias eléctricas, que junto
con la agitacion interna promueven una temperatura uniforme en la celda. Asimismo, la
celda se aloja en una caja aislante con un ventilador interno, que minimiza el efecto de
oscilaciones en la temperatura ambiente sobre las mediciones. La temperatura interna de
operacion se mide de forma independiente al sistema de control, mediante un sensor PT-
100 (+ 0.01 K) montado en la celda, el cual ha sido previamente calibrado un bloque seco
(IsoTech, Fast- cal series). La presion operativa se mide utilizando un transmisor de presion
(Yoto, modelo PG300-600, de 0-600 bar con salida de 4-20 mA y precisién de 0.3 bar),
conectado en la linea de alimentacion del solvente, y la sefial es registrada de manera
continua a través de un registrador de datos (data-logger) durante todo el ensayo. El
transmisor de presion fue previamente calibrado con una balanza de pesos muertos (Fluke
3224). Una valvula HPLC Rheodyne conectada a través de un capilar (1/16”) a una trampa
de liquido y totalizador de gas, permiten muestrear el sistema y determinar la composiciéon
global. Este sistema se ensamblé en este trabajo de tesis, a los efectos de corroborar la

composicidn global de carga en cada ensayo realizado.

El volumen interno se modifica con la accién de un generador de presién manual (HP
modelo 62-6-10, 10000 psi - 30 mL volumen interno). Este generador utiliza un fluido
hidraulico para el desplazamiento interno del pistdn, sin riesgo de contaminacién en la celda

gracias a los sellos Polypack que posee, como muestra Hegel [8]. En el desarrollo de esta

108



Propiedades PVT de acetatos de glicerol saturados con COz

tesis se utilizo aceite vegetal en el circuito hidraulico, luego de probar el uso de dos siliconas
de distinta densidad que provocaron problemas de flujo en las lineas de menor didmetro

(1/8”) por su alta viscosidad.

Figura 4.1. a) Fotografia del equipo experimental y sistemas auxiliares. b) Esquema de la configuracion
experimental utilizada para las mediciones de puntos de burbuja y volumen molar: (1) Celda de alta presidn,
(2) Ventanas de vidrio (3) Piston movible, (4) Generador de presién manual, (5) Puente de inductancia para
determinar el volumen interno, (6) Agitador magnético, (7) Controlador de temperatura, (8) Sensor de
temperatura, (9) Sensor de presion, (10) Valvula HPLC Rheodyne, (11) Totalizador de gas y (12) Bomba
jeringa para alta presion.
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Incorporacién de la bomba de jeringa para alta presién

Eventualmente, el generador manual de presién se reemplaza por una bomba jeringa de alta
presion, controlada electréonicamente, disefiada en PLAPIQUI y construida en el taller de
electronica y torneria de la UAT-CONICET, CCT-Bahia Blanca (ver fotografia y esquema en
la Figura 4.2). La incorporacidn de la bomba jeringa al sistema de medicion de la celda de
volumen variable permite muestrear sin perturbar la presién del sistema con un solo
operador.

Este equipo se disefi6 siguiendo los lineamientos de las jeringas comerciales de alta presiéon
y cuenta con un actuador lineal provisto de un sistema de control de posicién. El vastago del
actuador lineal (LINAK 6800 N, 12 V, 18-25 Amperes, ciclos de trabajo 20%) acciona un
piston que desplaza el fluido hidraulico comprimido dentro de un cilindro de acero
inoxidable apto para altas presiones. El equipo permite controlar el volumen de carga y la
presion de inyeccion lo que brinda seguridad en la manipulacién del equipo. Un transmisor
de presion (Nagano SML 20.0, 0-250 bar, salida de 10 V) ubicado en la descarga de la jeringa
mide la presion operativa y comunica la sefial al controlador del equipo, el cual acciona el
actuador lineal para iniciar (o frenar) la operacidn segin la presion de control. La linea de
salida del cilindro a alta presion se encuentra también conectada a un manémetro de lectura
local (Konnen, max. 400 bar, 1% fondo de escala) que permite visualizar la presion del
sistema de forma directa para que el usuario abra o cierre eventualmente la valvula de
alimentacidén en caso de un eventual problema operativo. El cilindro de alta presién cuenta
con un volumen interno de 50 mL y actualmente su presién maxima de trabajo es de 200
bar (fijada por el manémetro instalado). El sistema de control de posicion permite que el
pistén avance a pasos de volumen de 0.7 a 1.7 mL. Asimismo, es posible fijar el volumen
completo del recorrido entre 20 y 50 mL y el niumero de pasos del recorrido completo,
(maximo 30). Sellos Polypack®, en serie y ubicados en la seccidn posterior de la jeringa,

evitan fugas de fluido entre el cilindro de carga y el vastago interior, asegurando la correcta
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operacion. Tanto el actuador lineal como el cilindro de alta presién se montaron en una

estructura movil de acero al carbono.

e
A @ M X 2o =
Py Wi

Figura 4.2. a) Bomba jeringa de alta presion disefiada en PLAPIQUI y construida en UAT-CONICET Bahia
Blanca b) Esquema de la bomba jeringa:1) Control de posicién e inyeccién 2) Actuador lineal, 3) Vastago del
actuador lineal, 4) Cilindro de alta presion, 5) Jeringa manual de alimentacién de fluido hidraulico 6)
Mandmetro de lectura local, 7) Sensor de temperatura, 8) Transmisor de presion NAGANO 9) Valvula de paso
del fluido a la celda de volumen variable

En cuanto al procedimiento experimental, previo a iniciar cada ensayo, la celda se purga con
CO2 en sucesivas cargas y descargas del solvente para eliminar el aire en el interior. A
continuacion, se inyecta la mezcla de acetatos de glicerol a presion atmosférica con una
jeringa convencional y se mide la masa alimentada por diferencia de peso. Luego, se carga
COzdesde un cilindro de alta presion (bamboleta) conectado a la celda de equilibrio a través
de la linea de alimentaciéon de didmetro 1/8”. La masa alimentada de CO, también se
determina por diferencia de peso en la bamboleta. Las masas de solvente y acetatos
cargadas se determinan utilizando una balanza A&D modelo FX-3000i maximo 3200g

+0.01g. Esta no es una precisién adecuada para medir la concentracion del sistema. La
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determinacién gravimétrica solo pretende conocer de forma simple la composicion global
del sistema durante el proceso de carga. Cabe destacar que la composiciéon global del
sistema es determinada con precision mediante muestreo del fluido presente en la celda
bajo condicién monofasica. En este caso, las muestras son colectadas via expansion del
fluido a alta presion a una trampa de vidrio a través de una valvula HPLC Rheodyne (Modelo
7725) con un loop externo de 100 ul que contiene la muestra. La cantidad de acetatos
colectados en la trampa de muestreo se determina gravimétricamente en balanza analitica
(Sartorius Entris 224-15/32112417 0-200 g + 0.0001 g), y el contenido de CO; se mide por
desplazamiento de volumen de gas, en un totalizador de vidrio graduado. La temperatura
del sistema se controla a lo largo del ensayo, inicialmente se estabiliza por 30 hs y se
muestrea 2 hs después. En tanto, los valores de presion se almacenan de manera continua y
se registra el valor medio luego de 1 hora de alcanzar una variacién en la sefial menor a 0.5
bar. Cabe destacar que, en condicién monofasica, los tiempos de estabilizacién son menores
alos correspondientes a condicidn bifasica. Por altimo, la posicidn del piston, que determina
el volumen interno del sistema, es de lectura directa y se controla mediante el sistema
hidraulico del generador manual de presion (o la bomba jeringa de alta presion). Durante
la puesta en marcha, se observaron fluctuaciones en la posicién del pistéon provocadas por
aire atrapado en el circuito del fluido hidraulico. En este sentido, la calibracién del sistema

fue crucial para ajustar la técnica.

La deteccion de punto de saturacion se basa en la diferencia de compresibilidad que poseen
un liquido y un fluido expandido. Para observarlo, se somete el sistema a cambios sucesivos
de volumen a temperatura constante y se registra la presién. Asi, el comportamiento
volumétrico de la mezcla en la celda se registra a lo largo del ensayo. La reduccién del
volumen del sistema bajo condiciones de equilibrio liquido-vapor ocasiona un incremento
leve en la presion operativa, mientras que, en condiciones de fase liquida, una variacién
similar en el volumen provoca un drastico aumento de presiéon producto de la

incompresibilidad tipica de liquidos (ver Figura 4.3). La interseccién entre las rectas que
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determinan ambos comportamientos da lugar al punto de burbuja o saturacidn del liquido,

cuya composicion es conocida porque es la composicion de la mezcla alimentada.

160

140 ~ Region de una fase liquida

120 ~
Punto de burbuja

o

100 A

Regién de liquido-vapor

Presion (bar)

80 A

60

298K
40 T T T T

60 65 70 75 80
Volumen total de celda (mL)

Figura 4.3. Ejemplo del comportamiento tipico del volumen total de celda versus presion del sistema. Sistema:
acetatos de glicerol + CO2. Composicién molar 5.4 % triacetin, 16.2 % diacetin, 14.9% monoacetin, 3.5%
gliceroly 60.0 % CO2

Para evaluar la operacion del equipo y verificar la relacion entre la posicidn del piston y el
volumen interno del equipo, el sistema se calibr6 con CO; puro. La respuesta lineal entre la

posicion del piston y el volumen de la celda estd determinada por la Ecuacion 4.1.

Vcelda(ml) =B — A = Xposicion piston 4.1

El parametro A (3.377 cm?) corresponde al area trasversal del cilindro donde se desplaza el
pistén y B (110.447 mL) es un parametro referido al volumen maximo de la celda (94.28
mL), asi la posicion del piston determina el volumen de la celda. Para ajustar el parametro
B con precision, se correlacionan datos volumétricos de CO; a temperatura constante (en
este caso a 309.1 K). La Figura 4.4.a muestra la correlacion entre datos de NIST (linea
discontinua) y datos medidos en la celda a partir de definir la densidad con la masa de CO;
cargada al sistema y el volumen de la ecuacion 4.1. A continuacion, se verifica la correlaciéon

obtenida con datos isocéricos variando la temperatura. La Figura 4.4.b muestra el diagrama
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presién-temperatura de CO; para la isocora de 0.498 g/mlL, la buena correlacién confirma

que el pardmetro B ha sido correctamente ajustado.

0.8 115
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., 305 310 315 320 325
Presién (bar)

Temperatura (K)

Figura 4.4. a) Diagrama densidad-presién de COz a 309.1 K. Simbolos: datos calculados a partir del volumen
determinado con la ecuacién 4.1 b) Diagrama presidn-temperatura de COz a 0.498 g/mL. Puntos: datos
experimentales. Linea: datos de NIST [10]. Desviaciéon promedio 3.5%, maxima desviacion 7%

4.2.3. Precision en puntos de burbuja y densidad de liquido saturado

Si bien algunas variables reportadas en este capitulo fueron medidas directamente con un
instrumento o sensor, otras fueron calculadas a partir de variables de medicién directa
(mediciones indirectas). Para definir el espacio de incertidumbres se considera una
distribucién rectangular de los datos. La Tabla 4.1 incluye las variables medidas, tipo de
variable e instrumento utilizado para la medicién con su rango de operacién y exactitud. Se
utiliza un factor de seguridad de incertidumbre (k) igual a 2 siguiendo la evaluacién de

incertidumbre sugerida por NIST [10].

Para las mediciones directas el error relativo se define segin la Ecuacion 4.2 y para las

mediciones indirectas el error relativo segun la Ecuacion 4.3:

Af  incertidumbre de medicion

4.2
f valor medido
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Af_f - ]%“)Z (2_;) Ax; 43

X j#i

Tabla 4.1. Variables medidas en determinacién de puntos de burbuja y volimenes molares de liquidos
saturados, rangos de medicién y precision y errores.

. Tipo de Rango L Error
Variable ., i Precision L.
medicion operativo maximo%

Temperatura Directa 298-323 K 0.2K 0.06
Presién Directa 60 - 165 bar 0.3 bar 0.86
Posicion del piston Directa 88.2-175 mm 0.2 mm 0.23
Volumen de celda Indirecta 51.4-80.7 mL 0.7 mL 0.13
Masa de CO2 cargada Directa 89g-60g 01g 1.12
Masa de mezcla de acetatos Directa 84g-50g 0.01g 012
cargada

Fraccion masica de COz en la celda Indirecta 0.15-0.83 g/g 0.01g/g 1.00
Volumen de liquido saturado Indirecta 73-135 mL/mol 2.29 mL/mol 2.59
Volumen de COz extraido Directa 20-500 mL 3 mL 0.25
Masa de COz extraida Indirecta 09-216g 0.0054 g 1.00
Masa de Acetatos extraida Directa 20-300 mg 0.1 mg 0.03

4.2.4. Traslacion de la GCA-EOS para modelar el volumen molar

Los capitulos previos muestran la buena capacidad de la GCA-EOS para representar el
equilibrio de fases de la mezcla bajo estudio. Dado el interés en modelar tecnologias
supercriticas, el ajuste de los parametros de la GCA-EOS se realiza buscando alta precisiéon
en la representacion puntos criticos, lo que conlleva a una baja precisiéon en la
representacion del volumen molar de las fases en equilibrio. Esta limitacion, es equivalente
ala encontrada en ecuaciones de estado cibicas de tres parametros, e incluso en la mayoria
de las ecuaciones derivadas de la SAFT. En las ecuaciones cubicas, existen dos enfoques para
solventar esta limitacion. El mas nuevo, es la incorporaciéon de un cuarto parametro
dependiente de la densidad. Mientras, el mas antiguo es realizar una traslacién constante
del volumen molar arrojado por la ecuacién, conocida como traslaciéon de Péneloux, quien

demostré que la misma no afecta a la condicién de equilibrio arrojada por la ecuacién [11].

En esta tesis, la constante de traslacion del volumen para cada sustancia pura se determina
mediante el ajuste de datos experimentales. Por otra parte, la Ecuaciéon 4.4 muestra la

traslacion de Péneloux expresada para el volumen molar de mezcla.
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N componentes
V == VGCA - 1 p Cl'xl' 4.4

La Tabla 4.2 reporta las constantes de traslacidn ajustadas. En los casos de CO3, glicerol y
triacetin las constantes fueron halladas a partir de datos de volumen molar de compuesto
puro, como muestra la Figura 4.5. Para estos compuestos, en el rango de presion y
temperaturas de interés se tomaron datos disponibles en NIST [12] y DIPPR [13]. Al
incorporar las traslaciones en los componentes puros el modelo logra reproducir el
volumen molar de cada compuesto con un error promedio de 4.24 % para triacetin, 1.19 %
para gliceroly 3.18 % para CO-. Los valores de la Figura 4.5 también son importantes en esta
tesis ya que, al momento de realizar mediciones de volumen molar de mezcla, definen el

limite al que tendera la mezcla en concentraciéon 100 % de alguno de los compuestos.

Tabla 4.2. Valores de las correcciones de Péneloux correspondiente a cada compuesto de interés y fuentes de
referencia utilizadas para el ajuste.

c; Péneloux Temperaturayrangode AARD (volumen

Componente (mL/mol) presion (K, bar) molar) % Referencia
Di6xido de carbono -17 293-328K,30-110 bar 3.18 [12]
Triacetin -76.5 293-328 K, 1 bar 4.24 [13]
Glicerol -19.8 293-328 K, 1 bar 1.19 [13]
Mono y diacetin -40 293 -328K, 1 bar 0.39 a

aValor correlacionado a partir de los datos obtenidos en esta tesis para el volumen de la mezcla de acetatos
de glicerol.

120 250
100 - (b)
200 000000000000000000
80 N :
[}
£ 150
= %5 100
‘w40 2
4 AhAAAAAhAdAdAdhidd
= g 50
20 - _S
2
O T T 0 T T T
0 200 400 600 290 300 310 320 330

Volumen molar (mL/mol) Temperatura (K)

Figura 4.5. Datos de compuesto puro utilizados en el ajuste de la traslacién de Péneloux. a) Diagrama presién-
volumen del CO2 [12] (AARD vol%=3.18). Simbolos: (o) 293 K, (©) 298 K () 308 K, (A) 318K, (*) 328 K. b)
Volumen molar a presién atmosférica de: (A) glicerol [13] (AARD vol%=1.19) y (e) triacetin [13] (AARD
vol%=4.24). Lineas: correlaciéon de GCA-EOS con traslacién de Péneloux.
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En el caso de monoacetin y diacetin, ante la ausencia de datos volumétricos de compuesto
puro, el procedimiento de ajuste de las constantes fue diferente. Se mide la densidad de la
mezcla comercial y se correlaciona la constante de traslacion al volumen molar inferido.
Parala determinacién de la densidad de la mezcla comercial de acetatos de glicerol se utiliza
un picndémetro capilar de bulbo de borosilicato con capacidad de 25 mL (a 293 K, + 2*10+
mL), en el rango de temperaturas 298 Ky 328 K. El volumen del picnémetro se calibra por
gravimetria con agua destilada en el mismo rango de temperaturas para considerar la
expansion térmica del vidrio. La calibracién se realizé con datos de densidad de agua

reportados en DIPPR [13].

Para completar el ajuste de las constantes de traslacion de la GCA-EQS, se considera la
misma traslaciéon para monoacetin y diacetin, a fin de reducir los grados de libertad. Como
puede observarse en la Tabla 4.2, esta constante es -40 mL/mol, un valor intermedio al de
las constantes de traslacién de glicerol y triacetin. La Figura 4.6 muestra la correlacién de la
GCA-EOS trasladada a los datos medidos en esta tesis, expresados como volumen molar y
densidad de la mezcla comercial de acetatos de glicerol. En cuanto al desempeiio de la GCA-
EOS, en el volumen molar se obtiene una desviacion de 0.4% respecto de los valores

experimentales.
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Figura 4.6. Volumen molar (eje izquierdo) y densidad masica (eje derecho) de la mezcla de acetatos de glicerol.
Composicién de la mezcla (base masica): 18.6 % triacetin, 45.1 % diacetin, 31.3 % monoacetin y 5.0 % glicerol.
Simbolos: (@) volumen molar experimental medidos en esta tesis y (®) su equivalente en densidad. Lineas:
correlaciéon de GCA-EOS con traslacion. Desvio promedio: 0.4%.

4.3. Resultados y discusion

Como parte del trabajo de calibracion de la técnica experimental, se miden en primer lugar,
datos de puntos de saturacion de la mezcla triacetin + CO,, para la cual existen datos
disponibles en literatura. Ademas, este sistema binario permite valorar la capacidad
predictiva de los modelos desarrollados en un sistema bien definido. Por otra parte, estos
datos son de importancia para el proceso de fraccionamiento de la mezcla de acetatos con
CO.. El producto de tope de una columna de fraccionamiento de acetatos de glicerol, en
ciertas condiciones estard compuesto mayoritariamente por la mezcla triacetin + CO». Por
lo tanto, las propiedades volumétricas de este sistema son relevantes para el disefio y la

operacidn de los separadores aguas debajo de la columna.

4.3.1. Sistema binario triacetin + CO;
La Tabla 4.3 reporta las mediciones experimentales obtenidas para el sistema binario
triacetin + CO; en la celda de equilibrio. Como se observa, el volumen molar varia entre 138

mL/moly 89.7 mL/mol en la region operativa del estudio. En el rango medido, el contenido
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de CO; promueve a un descenso de hasta 35% en el volumen molar de la mezcla. A
temperatura constante, el volumen molar de la mezcla triacetin+CO; decrece con la
concentracién de COz, y como es légico, se observa un aumento en la presion de burbuja del
sistema. Por ejemplo, el volumen molar a 313 K se reduce de 136.8 mL/mol a 91.3 mL/mol,
cuando la concentracién de CO; aumenta del 40% al 72 % molar. Sin embargo, esta misma
propiedad en base masica tiene un comportamiento opuesto debido a la alta asimetria del
sistema. Esto es, el volumen especifico se incrementa desde 0.928 mL/g (136.8 mL/mol) a

0.984 mL/g (91.3 mL/mol) con el aumento de la concentracién de CO».

Tabla 4.3. Puntos de burbuja y volumen molar del sistema binario triacetin + COz.

Temperatura Presion Volumen molar Temperatura Presion  Volumen molar
(K) (bar) (mL/mol) (K) (bar) (mL/mol)

Xcoz2=0.40 (wcoz = 0.12) Xcoz = 0.64 (wcoz = 0.26)

298.2 18.9 136.4 298.2 393 97.8

308.1 22.6 136.7 308.1 47.6 98.9

313.2 24.7 136.8 313.2 51.1 99.

318.0 26.4 137.4 318.0 56.8 99.7

323.0 28.2 138.0 323.0 60.6 100.4
Xcoz2=0.53 (wcoz=0.19) Xcoz = 0.72 (wcoz = 0.35)

298.2 243 114.3 298.2 50.5 89.7

308.1 33.0 114.9 308.1 51.8 90.8

313.2 37.0 115.1 3133 58.0 91.3

318.0 39.8 115.3 318.2 62.1 91.9

Incertidumbre en composicion molar de CO2, 1%; en presién + 0.6 bar (1.69%) y + 2.29 mL/mol (2.05%) en
volumen.

La medicién de puntos de burbuja de este sistema binario también permite corroborar las
mediciones experimentales realizadas en este trabajo por comparaciéon de dichos valores
con puntos de burbuja reportados en la literatura y con las predicciones de la GCA-EOS. La
Figura 4.7.a incluye los puntos de burbuja medidos en este trabajo y los reportados en
literatura por Florousse y col. [14], los cuales fueron incluidos en el ajuste de parametros
presentados en el capitulo 2. Respecto de la presion de burbuja, las predicciones de la GCA-

EOS presentan un desvio promedio de 9.06% con los datos medidos en esta tesis.
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La Figura 4.7.b muestra puntos de burbuja y volumen molar medidos en este trabajo y la
prediccion de la GCA-EOS en funcién de la concentracion de COz en el sistema. En la Figura
4.7.b se observa que la temperatura tiene una incidencia menor (dificilmente notable) en el
volumen molar del sistema, a diferencia del efecto notable que tiene la concentracién de
CO2. Ademas, la traslacion del volumen molar de los componentes puros permite predecir
satisfactoriamente el volumen molar de este sistema binario con una desviacién relativa

promedio del 4.09%.
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Figura 4.7. Sistema triacetin + COz2. a) Presion de burbuja versus fraccién molar de COz a (X, esta tesis; * Florusse y col. [14]) 298 K, (O, esta tesis) 308 Ky (4, esta tesis; ¢Florusse y
col. [14]) 323 K, (*)composicidn critica a la temperatura correspondiente. Lineas: prediccién de GCA-EOS (desviacién relativa promedio en presiéon 9.06%). b) Volumen de liquido
saturado a 298 K(X),(0)308 Ky (¢#) 323 K, (*)composicidn critica a la temperatura correspondiente y (®) Volumen molar de CO2 puro a 298K .Lineas: prediccién de la GCA-EOS

(desviacioén relativa promedio en volumen molar a los datos medidos en esta tesis 4.09%).
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Es importante destacar que la figura anterior presenta el volumen molar bajo condiciones
de saturacion. La tendencia lineal presentada no responde a un comportamiento de solucién
ideal, que es lo que se puede afirmar si la tendencia lineal fuera a presion y temperatura
constante. Sin ir mas lejos, el volumen molar del sistema binario se aparta notablemente del
volumen de solucién ideal, como puede observarse en la Figura 4.8, que presenta el volumen
en exceso para la mezclaa 308 Ky 323 K. La figura también incluye la prediccion de la GCA-
EOS del volumen en exceso. Es importante destacar que esta propiedad es independiente
de la traslacidn realizada para estimar el volumen molar con precision. En el caso de los
datos experimentales, el volumen ideal de la mezcla es estimado conociendo el volumen de
los componentes puros (a partir de las fuentes [12] y [13]), bajo iguales condiciones de
temperatura y presion de los ensayos. Para triacetin, sélo se encuentran disponibles datos
de volumen molar a temperatura y presion atmosférica, por lo que se utilizan estos valores
suponiendo que el efecto de la presiéon en el volumen molar del triacetin liquido es
despreciable. Como puede observarse, el volumen de exceso es negativo bajo todas las
condiciones. La prediccion de la GCA-EOS para el volumen de exceso de liquido saturado en
el rango de temperaturas evaluado del sistema binario tiene una desviacion relativa

promedio del 10.2%.
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Figura 4.8. Volumen de exceso de liquido saturado a temperatura constante de triacetin + CO2. Simbolos:
datos experimentales a (©) 308K y (¢) 323 K. Lineas: prediccién de la GCA-EOS (discontinua) a 308 Ky
(continua) a 323 K (error relativo promedio 10.2%)

4.3.2. Sistema multicomponente acetatos de glicerol + CO;

Antes de ensayar este sistema, se identificaron con la GCA-EOS escenarios de fase para
distintas composiciones de carga y se encontrd una regién de inmiscibilidad liquido-liquido
atemperaturas inferiores a 305.5 Ky alta concentracién de CO2 (mayor a 75 % molar). Dicha
region de inmiscibilidad liquido-liquido también se observé posteriormente en la celda de
equilibrio. Es importante destacar, que los datos de volumen molar de liquido saturado
obtenidos en esta tesis corresponden a la regién donde se predice completa miscibilidad en
fase liquida (luego corroborado visualmente), esto es en transiciones de fase tipo liquido-
vapor. La region de equilibrio liquido-vapor es la que reviste mayor interés en procesos de
fraccionamiento. Conocer el limite de miscibilidad parcial es importante para hacer un uso

eficiente del solvente en columnas rellenas a alta presidn.

La Tabla 4.4 reporta puntos de burbuja y el volumen molar de liquido saturado de la mezcla
de acetatos de glicerol saturada con CO, los cuales siguen una tendencia similar a los datos

reportados para el sistema binario triacetin + CO». Sin embargo, la presién de saturacion del
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sistema multicomponente es mas elevada, consistente con la mayor inmiscibilidad que
presentan el resto de los sustratos con CO.. Asi, la mezcla de acetatos con 40% molar de CO,
presenta una presion de burbuja de 45.6 bar a 313.2 K, mientras que el sistema binario

triacetin+CO; alcanza una presién de 24.4 bar bajo condiciones similares de operacién.

Tabla 4.4. Puntos de burbuja y volumen molar de la mezcla acetatos de glicerol + CO2 medidos en esta tesis.

T (K) P (bar) V (mL/mol) T (K) P (bar) V (mL/mol)
X ¢020.00 (0.00 fraccién en peso) X c020.55 (0.25 fraccion en peso)
298.2 Atmosférica 135.1 298.4 54.9 99.9
303.2 Atmosférica 135.5 308.3 62.6 100.3
308.2 Atmosférica 136.0 313.2 68.1 100.9
313.2 Atmosférica 136.8 318.2 72.5 101.4
318.2 Atmosférica 137.1 323.2 75.7 102.0
323.2 Atmosférica 137.5
328.2 Atmosférica 138.0
X c020.28 (0.10 fraccién en peso) X c020.60 (0.29 fraccién en peso)
308.2 29.0 134.0 298.2 60.5 92.6
313.2 31.8 134.0 301.2 62.0 94.0
318.2 33.8 134.0 308.2 66.1 94.8
323.2 36.7 134.5 311.7 71.4 95.3
313.2 73.1 95.4
318.2 81.1 96.0
3244 87.8 96.8
X 02 0.40 (0.15 fraccién en peso) X 02 0.66 (0.35 fraccién en peso)
298.2 39.1 119.0 297.7 62.2 77.3
308.2 442 119.5 308.5 78.3 79.9
313.2 45.6 120.0 313.3 88.8 79.6
318.2 50.3 120.3 3185 100.9 80.0
323.2 53.0 121.0 3234 110.0 80.3
X c020.51 (0.22 fraccién en peso) X c020.70 (0.40 fraccion en peso)
298.4 45.7 104.4 298.2 63.0 73.3
308.3 57.6 105.1 308.6 83.0 74.8
313.2 60.1 105.5 313.4 97.3 75.5
318.2 64.7 105.6 318.5 115.7 75.6
323.2 65.3 106.8

Incertidumbre en composicién molar de COz, 1%, en presién y volumen de * 0.6 bar (1.02%) y +2.29
mL/mol (2.23%), respectivamente.
La Figura 4.9 compara puntos de burbuja y volumen molar de la mezcla de acetatos saturada
con CO, medidos en este trabajo con predicciones de la GCA-EOS de ambas propiedades. Los

resultados indican que el modelo predice correctamente el comportamiento de la mezcla
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multicomponente para las distintas isotermas. Las predicciones exhiben una desviacion
promedio en volumen y presiéon de burbuja de 13.42 % y 15.4 %, respectivamente. Es
importante sefialar, que este resultado cualitativo es 100 % predictivo, y que para dos de
los componentes que forman la mezcla no se dispone de propiedades de componente puro.
En cuanto a las propiedades volumétricas, el comportamiento observado es similar al del
sistema binario triacetin + CO, donde el volumen molar decrece notablemente con la
concentracion de CO, mientras que la temperatura tiene un efecto poco significativo sobre

el volumen de liquido saturado del sistema.

En el caso de la isoterma subcritica (298 K), el modelo predice una regién de equilibrio
liquido-liquido a altas concentraciones de CO». Asimismo, como se muestra en la Figura 4.9,
a esta temperatura se registraron tres fases en equilibrio en la celda a 61.6 bar para una
carga de COz del 92 % molar. Bajo estas condiciones, en concordancia con los datos
experimentales, la GCA-EOS predice equilibrio liquido-liquido-vapor a presiones entre 64.1

y 64.4 bar.

125



Capitulo 4

(1]
H 150
b 140
120 :II
b 130
ll
¥ =
100 h g 120 ®
— " > Miscibilidad parcial
gs " = 110 + liquido -liqudio
< 80 ' —
= ! g
g - < 100 1
7} ' =]
Sl 0 Yo X e 4 £
& § 90
S
3 80 1
40 S
70 T
w4 "0\l
60 + ¢
0 50 ' : ' : : : : : .
1 0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

X co2

Figura 4.9. Sistema acetatos de glicerol+ COz (X) 298 K, (O) 308 Ky (#)323 K. a) Presién de burbuja versus fraccién molar de CO2. Fotografia tomada a la celda a 298 K, 61.6 bar y

0.92 fraccién molar global de CO2 Lineas: prediccion de la GCA-EOS (desviacidn relativa en presion 15.4%). b) Volumen molar de liquido saturado versus composicién molar de COx.
Lineas: prediccion de la GCA-EOS. Desviacion 13.4% volumen molar. (@) Volumen molar de CO2 puro a 298K.
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Al igual que en el sistema triacetin + CO>, el volumen molar de la mezcla multicomponente
presenta un apartamiento notable del volumen de solucién ideal. La Figura 4.10 compara el
volumen de exceso de liquido saturado experimental con la prediccién de la GCA-EOS para
las mismas condiciones. Paralos datos experimentales, el volumen de mezcla ideal se estima
a partir de datos de CO; puro a la temperatura y presion experimentales [12] y del volumen
molar de la mezcla de acetatos de glicerol medidos en esta tesis por picnometria a presién
atmosférica (reportados en la Tabla 4.4), lo que implica, nuevamente, suponer que la
presién no tiene efecto significativo sobre el volumen molar del sustrato liquido. Al igual
que en el sistema anterior, el volumen en exceso resulta negativo (entre -179 mL/mol a -
13.7 mL/mol) en todo el rango de concentraciéon de CO; medido. Se observa que, el
apartamiento de la solucién ideal es menor a mayor temperatura y concentracién de CO2. A
modo de ejemplo, el volumen de exceso de la mezcla a 323 K es de -23.2 mL/mol para una
concentracion de CO; del 70 % molar, mientras que con un contenido de 28 % molar el
volumen de exceso es de -134 mL/mol. Por su parte, la GCA-EOS predice de manera
adecuada esta disminucién del volumen en exceso con ambas variables. Incluso, el modelo
sigue el comportamiento anémalo de los datos a 308 K, indicando que este comportamiento
no es un error experimental, sino la consecuencia de estar a una temperatura de inminente
aparicion de inmiscibilidad liquido-liquido. Este comportamiento de la isoterma de 308 K,
se investigd con mas profundidad, mediante un analisis del factor de compresibilidad de las

fases presentes en el rango de temperaturas estudiadas.
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Figura 4.10. Volimenes de exceso de la mezcla de acetatos de glicerol + CO2 a dos temperaturas estudiadas.

Simbolos: (©) 308Ky (¢) 323 K. Lineas: prediccién de la GCA-EOS.
La Figura 4.11 muestra la transicién del equilibrio de fases de la mezcla a las tres
temperaturas ensayadas. En todas las isotermas, a baja presion las fases en equilibrio
corresponden a vapor y liquido saturadas. A temperaturas menores a 305.5 K el
comportamiento del factor de compresibilidad con la presién revela la aparicién de una
tercera fase en un pequefio rango de presiones (de amplitud menor a un bar). Esta
inmiscibilidad tipo liquido-liquido fue observada experimentalmente a 298 K y es posible
predecirla con el modelo a partir de la discontinuidad de la curva correspondiente a la fase
densa de esta isoterma en la Figura 4.11. A temperaturas superiores, cercanas a 305 K, no
se observa la discontinuidad, manifestando la pérdida de la inmiscibilidad tipo liquido-
liquido, pero la curva que representa la fase densa (menores Z) presenta atin un cambio en
su pendiente debido a la cercania de esta temperatura a las que presentan liquido-liquido.
A mayores temperaturas (323 K) el comportamiento de esta curva es suave y no se observan

cambios de pendientes bruscos.
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Capitulo 5. Viscosidad de acetatos de glicerol

saturados con CO;

5.1. Introduccion

Las propiedades fisicoquimicas de las mezclas bajo procesamiento determinan los
fendmenos hidraulicos y de transferencia de materia en las diferentes unidades de proceso.
Segun diferentes autores [1-8], l1a densidad y la viscosidad se encuentran dentro del grupo
de propiedades mas relevantes en términos de estudios ingenieriles y el disefo de procesos,
en particular para procesos que involucran fluidos supercriticos, debido a la alta
sensibilidad de ambas variables a las condiciones operativas [9-11]. Tal como se mostré en
el capitulo anterior, serfa un error estimar el volumen molar de la mezcla asumiendo
solucion ideal. Por otra parte, la mezcla a procesar es altamente viscosa. Sin embargo, en la
medida que se encuentre saturada con CO, su viscosidad se reduce notablemente, beneficio
buscado en el procesamiento supercritico para eliminar resistencias a la transferencia de
materia. Lamentablemente, no existen actualmente modelos especificos que permitan
predecir cuantitativamente la viscosidad de esta mezcla. Por este motivo, uno de los
objetivos de esta tesis es medir experimentalmente la viscosidad de la mezcla de acetatos

de glicerol saturada con CO..

5.1.1. Revision bibliogrdfica de viscosimetros para alta presién

Existen numerosas técnicas para medir la viscosidad, sin embargo, no todas ellas son
adecuadas para sistemas a alta presion saturados con gases. A continuacion, se hace una
breve resena de técnicas utilizadas en literatura especificamente para medir viscosidad de

liquidos saturados con COx.

Los viscosimetros disponibles para este objetivo pueden clasificarse en tres tipos

principales: i) de cilindro coaxial ii) de torsidn; y iii) aquellos que infieren viscosidad por la
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resistencia que ofrece el fluido a un objeto vibratorio u oscilante. En el primer tipo, se
encuentran los clasicos viscosimetros capilares, en los que la viscosidad del fluido se
determina a partir de la ecuacién de Hagen-Poiseuille. La operaciéon de un viscosimetro
capilar consiste en el bombeo de un fluido de interés a través de un tubo de dimensiones
conocidas, en el que se mide la caida de presion. Las mediciones en estos equipos son validas
s6lo para bajos valores de Reynolds, ya que se debe asegurar flujo laminar. En este primer
grupo, también se encuentran los viscosimetros por caida de bola (o0 buzo), que son los mas
usados en aplicaciones de alta presion en la literatura [12-18]. La medicién precisa del
tiempo de caida del buzo, en un fluido de densidad conocida, permite inferir la viscosidad
de dicho fluido. A este tipo de viscosimetro, junto a los capilares, se los clasifica de tubo
coaxial porque estan encamisados para controlar la temperatura del ensayo con un fluido

auxiliar.

El segundo grupo de viscosimetros, también conocidos como viscosimetros rotacionales, de
platos paralelos o cilindros concéntricos, permiten medir la viscosidad de un fluido a través
del torque requerido para rotar un elemento del equipo a cierta velocidad cuando se
encuentra inmerso en el fluido que se examina a temperatura y presion fijas. Este sin dudas
es el método mas preciso, con modelos comerciales muy reconocidos [19-21] Por ejemplo,
Anton-Paar Physical [22]y ThermoFisher Scientific [23] ofrecen redémetros que permiten
medir viscosidades a temperaturas hasta 573 K y presiones de 1000 bar (en cAmaras de

titanio).

En el tercer grupo son numerosas las alternativas constructivas que se han investigado. El
equipo de alambre vibrante permite obtener simultdneamente mediciones viscosidad y
densidad. Su principio de funcionamiento consiste en medir la fuerza electromotriz (fem)
desarrollada por un alambre vibratorio suspendido verticalmente en el fluido, entre los
polos de un iman permanente, y tensado por la acciéon de un peso. Se aplica una corriente

alterna a través del cable (o se induce un campo magnético [24]) y se registra la fem a partir
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de la que se determina la amortiguacion del fluido que es funcién de su densidad y
viscosidad. En los ultimos afios, a partir de los resultados de la técnica de alambre vibrante,
se desarroll6 el viscosimetro de cuarzo vibrante [25]. Consiste en una celda de volumen
variable con un cristal de cuarzo resonador. La medicién de viscosidad se basa en utilizar
un sensor piezoeléctrico sumergido en el fluido de medicidn, aplicar una corriente alterna
que genera una fuerza magnética conocida y compararla con la frecuencia de amortiguaciéon

del fluido.

Se incluyen en el grupo anterior los viscosimetros de piston oscilante, que infieren
viscosidad midiendo el tiempo que le toma a un pistéon (impulsado por un campo
electromagnético) trasladarse una distancia especifica a través del fluido de medicion.
Por su parte, el viscosimetro de torsion vibratorio basa su funcionamiento en conocer la
amortiguacién de un cilindro sumergido en el fluido de medicién de manera similar a los

viscosimetros oscilatorios de cuarzo [26].

La Tabla 5.1 resume el tipo de equipos que han sido utilizados para medir viscosidad de
diversos sistemas saturados con CO; (también detallados). La tabla informa para cada
método, el rango de temperatura y presion de los datos que se reportan y la referencia

donde fueron publicados.
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Tabla 5.1. Viscosimetros utilizados en mediciones de sistemas con COz a alta presion

Presion Temperatura

Ref i
max, (bar) () eferencia

Equipo Compuesto saturado con COz

Viscosimetros de cilindro coaxial

Capilar Metil y etil-oleato, acidos oleico y linoleico 350 313-333 [27,28]
Acetona, etanol, metanol, mezclas de
polimetilmetacrilato y acetona,

Caida de objeto L : 350 298-498 [12-18].
poliestireno, n-butano, mantequilla de
cacao, tetrametilensulfona
Viscosimetros rotacionales
Rotacional (de Poliestireno, p(flietilenglicol, aceite de 140 313-473 [19-21]
Couette) canola y estearin de canola

Viscosimetro por objeto vibrante u oscilante:

Escualeno, metano, mezclas de metano y

Alambre vibrante 3200 203-473 [29-32]
propano
Cuarzo vibrante Etiltetradecanoato 250 313-353 [25]
Liqui ioni -h - -
Piston oscilante fquidos i6nicos, n-hexano, n-decano, n 1250 298-343 [33-35]
tetradecano
Torsis
'or51on' Polientilenglicol 150 353-373 [26]
vibratoria
Oscilador d
scria o.r € Triestearin y aceite de colza 200 353-373 [36]
frecuencia

Los diferentes disefios de viscosimetros presentados en la Tabla 5.1 presentan limitaciones
y ventajas constructivas detalladas en el trabajo de Dickmann [37]. En general, es
importante la determinacién de los rangos operativos de presién y temperatura. Como se
mencion6, los viscosimetros capilares necesitan de un exhaustivo control del caudal
(constante y bajo), lo cual conlleva la implementacién adicional de un sistema de control de
esta variable. En particular, los equipos rotacionales necesitan sellos particulares que
permitan la rotaciéon de un eje a alta presidn. Si bien estos equipos son técnicamente
reconocidos, el costo es una limitacion importante a la hora de adquirir una unidad de estas
caracteristicas. Por su parte, los viscosimetros de piston oscilante, sélo proveen datos en un
rango de viscosidad limitado asociado a la magnetizacidn efectiva del sistema y requieren
equipos auxiliares complejos. Por ultimo, los viscosimetros de caida corporal son de
construcciéon simple (comparado con las otras propuestas de disefio) y permiten
mediciones a media y alta presion. En este caso la precision necesaria en el equipo radica

en conocer con exactitud los tiempos de caida del objeto. Son equipos que permiten medir
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en diferentes rangos de viscosidad modificando el buzo de caida tal como demostré Irving

y col [38].

En esta tesis, se selecciona la técnica de caida de objeto para medir la viscosidad de la mezcla
de acetatos de glicerol saturada con CO>, en un equipo construido en talleres propios. En
cuanto a la regién operativa, esta definida por resultados previos que indican que diacetin
y triacetin pueden ser extraidos de la mezcla de acetatos de glicerol trabajando a presiones
de 100 bar en el rango de temperaturas entre 300 Ky 320 K. En este capitulo, también se
modelan los nuevos datos de viscosidad reportados proponiendo modificaciones a la
ecuacioén clasica de Litovitz [39] para incorporar la dependencia de la viscosidad con la

concentracion de COx.

5.2. Materiales y métodos

5.2.1. Materiales

Los materiales utilizados en este capitulo estan descriptos de manera detallada en el
Capitulo 3 de esta tesis. Brevemente, consisten en CO2 99.99% en peso (N40 alta pureza,
contenido de agua < 50 ppm, Air Liquide, Bahia Blanca), una mezcla de acetatos de glicerol,
provista por Sigma Aldrich (Buenos Aires, Argentina) de composicion detallada en la Tabla

3.1 y triacetin (99% en peso, FLUKA).

5.2.2. Equipo experimental y procedimiento

En el marco de esta tesis se puso en marcha un viscosimetro de tipo caida de bola disefiado
y construido en el laboratorio de Alta Presion de PLAPIQUI, en colaboracién con el
Laboratorio de Electronica de la UAT-CONICET (CCT-Bahia Blanca). La temperatura y
presién de operacién maxima es 383 Ky 200 bar, respectivamente. La Figura 5.1 muestra
una fotografia del equipo y un esquema de la configuracion del sistema. El disefio del equipo

fue realizado en base a equipos detallados previamente en la literatura [14,40].
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El viscosimetro consiste en un tubo principal de acero inoxidable 316 (1170 mm de longitud
y 10.5 mm de didmetro interno), en el que se aloja el fluido de medicién y un buzo
ferromagnético. Es importante que el sistema presente una longitud de caida larga para
lograr medir el tiempo de recorrido con buena resolucién, sobre todo para usar el
viscosimetro en rangos de baja viscosidad [41]. El tubo de caida es concéntrico a una camisa
de calefaccion conectada a un bafio termostatico circulante frio/calor (Cole-Parmer
PolyStat@, 253-373 K, 6 L de reservorio, con bombeo forzado). Una termocupla tipo K,
localizada en el fondo del tubo, y conectada a un lector (Testo 735-2, 0.1 K) permite
conocer la temperatura dentro del equipo (sistema calibrado con bafio de bloque seco Fast-
cal médium Isotech). En la parte superior del equipo, se encuentra instalado un manémetro
(Winters, 0-200 bar, +1% fondo de escala) calibrado con balanza de pesos muertos (FLUKE
P3224-3) para el rango operativo. Por otra parte, tres bobinas de cobre (5 vueltas de cobre
por bobina), LVDT por sus siglas en inglés (Linear Variable Differential Transformer),
instaladas a lo largo del tubo de forma equidistante, permiten conocer el tiempo de caida
del buzo magnético. Estas bobinas, distanciadas a 186.5 mm entre ellas, estan conectadas a
una unidad registradora que permite conocer el tiempo de caida (deteccién entre 0.001 y
30 s) con una precision de + 1 ms. Para tiempos de caida mayores a 30 s, el equipo no
registra el tiempo, pero muestra una sefal de paso, por lo que permite registrar
manualmente con el uso de un cronémetro. El equipo disefiado se encuentra ensamblado a
una estructura que asegura su alineacién durante la operacion, lo que Irving y Barlow [38],
afirman es fundamental para asegurar una caida del buzo perfectamente vertical por

gravedad (y evitar movimientos aleatorios entre las paredes del tubo).
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@

Figura 5.1. a) Fotografia del viscosimetro de alta presidon. b) Configuracién esquematica del sistema del
viscosimetro de alta presion: (1) buzo magnético, (2) bafio termostatico, (3) sensor de temperatura, (4)
sensor de presion, (5) registrador del tiempo de caida, (6) totalizador de gas, (7) jeringa de alimentacién de
acetatos de glicerol, (8) reservorio de COz, (9) balanza

137



Capitulo 5

La Figura 5.2 muestra la fotografia y esquema con dimensiones de la pieza (buzo) cuyo
tiempo de caida en el tubo principal permite inferir la viscosidad. El buzo de 35 mm de largo
total, consiste en dos cilindros magnéticos de ferrita ceramica y acero inoxidable 416 que le
dan una densidad global de 6.431 g/mL (ps, densidad del sélido). La relacion entre el
didmetro del buzo y el didmetro del tubo de caida es mayor a 0.93, para evitar caidas
excéntricas durante la operacion, relacién que respeta sugerencias de trabajos anteriores
[38,40,42]. La unidad constituida por el tubo principal, las conexiones de alimentacidn,
valvulas y accesorios en el equipo, son de acero inoxidable 316, apto para alta presidn, y son
no-magnetizables.

12.9mm

10.5mm

9.8 mm

Ferrita ceramica

W oL1T

35 mm

Acero inoxidable 416
ferromagnético

Figura 5.2.Buzo. a) Fotografia. b) Esquema del buzo y tubo de caida

El volumen interno del equipo (85.21 mL) es determinado mediante carga de masas
conocidas de CO; a presion y temperaturas fijas, y por comparacién con el comportamiento
temperatura-presion de isocoras de CO; extraidas de NIST [43] (ver Capitulo 4 para mas
detalles de este procedimiento). En este caso, el volumen interno se determina en 10

ensayos sucesivos con una desviacion maxima de 1.50 mL (1.7%).

En cuanto al procedimiento experimental, al igual que en celdas de equilibrio, el mismo
inicia con la purga del equipo con CO; (circulaciéon de fondo a tope del tubo) y posterior

alimentacién de acetatos de glicerol (en condiciones normales de P y T). La mezcla liquida
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se alimenta con una jeringa convencional de 25 mL por la valvula del fondo del equipo. Y la
masa cargada se determina por diferencia de peso de la jeringa en una balanza A&D modelo
FX-3000i (maximo 3200g +0.01g). A continuacidn, se controla la temperatura el bafio a 283
K para facilitar la carga del CO; licuado a través de la valvula inferior. El CO, cargado en cada
ensayo se determina también por diferencia de peso del reservorio de carga en la misma
balanza. Estas determinaciones gravimétricas permiten fijar de manera practica y

aproximada la concentracidén del sistema.

Una vez finalizada la carga de sustratos y solvente, el control del bafio termostatico se fija a
la temperatura deseada en el ensayo. Utilizando un iman permanente por fuera del equipo,
se agita el sistema moviendo el buzo interno en sucesivas ocasiones y promoviendo también
a homogeneizar la temperatura interna. El equipo se mantiene a temperatura y presién
constante (de lectura directa en el manémetro del tope del equipo) por al menos 6 horas, a
partir de este tiempo de estabilizacidn, se realizan 10 mediciones de tiempo de caida, y dos
horas mas tarde, se repiten otras 10 mediciones. Luego de sucesivos ensayos, se identificd

una incertidumbre promedio en el tiempo de caida de 10 ms.

Al igual que en la técnica empleada para medir puntos de burbuja, luego de las mediciones
del tiempo de caida, se muestrea la solucién liquida de interés mediante una valvula HPLC
Rheodyne con lazo externo de 100 pL, ubicada en el fondo del equipo. La salida de esta
valvula se encuentra acoplada a una trampa de liquido (que permite determinar el
contenido de sustrato en balanza analitica), y también un totalizador de gas a condiciones
ambiente, el cual permite medir el contenido de CO; presente en la muestra. En esta tesis se
midieron viscosidades de triacetin y de mezclas de acetatos de glicerol saturados con CO;a

cinco temperaturas en el rango de 298 K - 323 K.
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5.2.3. Calibracién del viscosimetro
La relacién entre la viscosidad de un fluido (p) y el tiempo de caida (t) de una pieza en el
mismo se encuentra documentada en la literatura [40,41] y se refiere a la siguiente

ecuacion:

u=k(ps—p)t 51

donde ps y p son las densidades conocidas del sélido y del fluido, respectivamente.

La teoria de medicion de viscosidades a partir de tiempos de caida se desarrollé durante el
siglo pasado y fueron Lohrenz y col [44] quienes detallaron la relacidn entre p y tiempo de
caida. Para el caso particular del flujo anular en caida, una relacién de didmetro de buzo a
didmetro de tubo mayor a 0.93 minimiza los efectos de pérdida de excentricidad en la caida
por posible formaciéon de voértices entre la pieza libre y el tubo. La constante k puede
obtenerse por medio de ecuaciones que involucran las dimensiones del equipo para un buzo
perfectamente cilindrico [44,45]. Sin embargo, lo mas frecuente es que este valor no sea
constante ni determinado de forma teérica. Normalmente, la constante k es reemplazada
por una funcién K del equipo, que a priori es dependiente del tiempo de caida del buzo, y se
calibra midiendo fluidos de viscosidad y densidad conocida. Por ejemplo, Sen y Kiran [40],
en mediciones de hidrocarburos, reportaron que para tiempos de caida breves la constante
de calibracion es funcién del tiempo de caida. En este caso, observan que la funcién K tiene
una dependencia lineal con el tiempo.

K=at+b 5.2

u={K@®)}ps —p) 5.3

En esta tesis, el viscosimetro se calibra con dos fluidos de referencia, de viscosidad conocida
(glicerol y triacetin), en un rango de temperatura mayor al operativo en este estudio. Se
eligen estos fluidos para calibrar rangos de alta velocidad de caida (triacetin caliente),
intermedia (triacetin a baja temperatura) y de alta viscosidad (glicerol y triacetin, este

ultimo a muy baja temperatura). La funciéon K (Ec. 5.2) se correlaciona a partir de la

140



Viscosidad de acetatos de glicerol saturados con COz

densidad y viscosidad de referencia de ambos compuestos obtenidas de la base de datos
DIPPR [46]. La Figura 5.3 muestra la calidad de la regresion obtenida a partir de los datos

de glicerol y triacetin.
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Figura 5.3. Relacién de la viscosidad de (@) glicerol y (O) triacetin y diferencia de densidades versus el
tiempo de caida en el viscosimetro. R? = 0.99622

La Tabla 5.2 muestra las tres funciones de K a partir de las regresiones de los datos de
viscosidad, el rango de tiempo de caida, los coeficientes de regresion obtenidos, el fluido de
calibracion y el rango de viscosidades al que corresponden cada regresién. Como puede
observarse, para tiempos de caida menores a 90 segundos se observa un comportamiento

lineal de K con el tiempo.

Tabla 5.2.Calibracion del viscosimetro. K para distintos rangos de tiempos de caida. Densidades y viscosidades
de compuesto puro obtenidas en DIPPR [46]

Funcionalidad de K Fluido de
t R? T (K Pa. kg /m?
(s) (Pa.s/(kg/m3)) calibracién (K) u(Pas) p (ke/m?)
0-2 22107t 0995  Triacetin  345-355  0.004-0.0042  1097-1108
1.5-10 3.824-107t-2279-10% 0997  Triacetin  298-338  0.004-0.0162  1116-1150
Glicerol
10-90 1.079-106t-5.186-106  0.996 ICCTO'Y 788348 0.010-0.450  1140-1252
Triacetin
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5.2.4. Modelado matemdtico de viscosidad de mezclas saturadas con CO;

El objetivo de esta seccién es proponer un modelo que permita evaluar la consistencia de
los datos medidos y contar con una herramienta robusta para la interpolacién de datos
experimentales al momento de disefiar la columna de fraccionamiento. En particular, el
interés es desarrollar un modelo que permita evaluar la dependencia de la viscosidad de la
fase refinado con la temperatura y la concentracién de CO; (Xcoz). Para evaluar si la
dependencia de la viscosidad con la temperatura es adecuada, los datos experimentales
medidos en esta tesis se correlacionan siguiendo el modelo de Litovitz [39]. Este autor
propone modificar la clasica dependencia del logaritmo de la viscosidad con la inversa de la
temperatura, propuesta por Eyring [47], para correlacionar mejor la viscosidad de liquidos
polares. Para ello, vincula el logaritmo de la viscosidad con la inversa de la temperatura
elevada al cubo (Ecuacion 5.4).
u=aexp (b/RT?) 5.4

En base a los resultados de la ecuacion de Litovitz [39], esta tesis propone incorporar la
dependencia con la composicién a través de una traslacion del efecto de la temperatura,

funcion de la densidad:
3
(r=ctom)
= Ae\¢&coy) 5.5

Enla Ecuacion 5.5 los valores de Ay B se mantienen constantes para cada sistema estudiado.
En el modelo propuesto, la traslacién de la temperatura se realiza a través del parametro C,
que es una funcién polinémica de la concentracion de CO,. Es importante destacar que este
modelo semi-empirico tiene validez en el rango donde se han correlacionado los datos
experimentales, y no se recomienda su uso para extrapolar datos a otras condiciones de

temperatura y concentraciones de CO».
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5.3. Resultados y discusion

5.3.1. Sistema binario triacetin + CO;

La Tabla 5.3 reporta los valores experimentales de viscosidades (i) de mezclas binarias
triacetin + CO; a las presiones de burbuja del sistema. Se observa que la viscosidad decrece
acentuadamente tanto con la temperatura, como con el aumento en la concentraciéon de CO».
La Figura 5.4 muestra el comportamiento de la viscosidad con la temperatura para distintas
composiciones del sistema bajo estudio. El modelo de Litovitz [39] representa
adecuadamente las viscosidades medidas, ya que el logaritmo de las viscosidades muestra
ser lineal con la inversa de la temperatura al cubo. La dependencia de la viscosidad con la
temperatura es menos pronunciada para mezclas que contienen mas de 60% mol/mol de
COg, es decir, el aumento de la temperatura operativa sdlo promueve leves reducciones en

la viscosidad del sistema.

Tabla 5.3. Viscosidades de liquido saturado de triacetin + CO2 medidas.

Temperatura Presion Temperatura Presion
p (mPa.s) p (mPa.s)
(K) (bar) (K) (bar)

Xcoz2=0.42 (0.13 fraccion en peso) X coz2=0.63 (0.26 fraccién en peso)
298.2 19.8 5.77+0.078 298.2 39.3 2.83+0.012
308.2 24.4 4.65+0.097 308.2 47.6 2.59+0.011
313.2 26.8 4.39+0.009 313.2 51.1 2.51+0.001
318.2 28.7 3.91+0.013 318.2 56.8 2.40+0.003
323.2 30.9 3.52+0.012 323.2 60.6 2.36+0.001

X co2=0.50 (0.17 fraccién en peso) Xco2=0.68 (0.30 fraccién en peso)
298.2 22.7 5.16+0.019 298.2 46.0 2.5940.013
308.2 29.9 4.24+0.013 308.2 50.1 2.45+0.010
313.2 33.4 3.85+0.013 313.2 55.2 2.34+0.011
318.2 35.8 3.55+0.009 318.2 60.0 2.2940.011
323.2 39.0 3.2740.006 323.2 65.1 2.26+0.010

X coz = 0.56 (0.202 fraccién en peso)

298.2 27.3 4.52+0.021
308.2 35.9 3.85+0.006
313.2 39.8 3.42%0.020
318.2 43.2 3.31+0.008
323.2 47.0 3.11+0.004

Incertidumbre en la composiciéon de CO2 1%
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Figura 5.4. Comportamiento del logaritmo natural de la viscosidad de triacetin + COz versus 1/T3, relacién
propuesta por Litovitz [39]. Simbolos: datos experimentales de esta tesis o referencia. (¥*)0.00 (DIPPR [48]),
(m) 0.42, (4) 0.50, (@) 0.55, (A) 0.63 y (X) 0.68 concentraciéon molar de CO2. Lineas: Ecuacién de Litovitz
original, ajustada para cada isopleta.
La Figura 5.5 muestra el desempefio del modelo modificado de Litovitz, con laincorporacién
de dependencia con la concentracion de CO a través de un tercer parametro (C). Esta
correlaciéon permite describir los datos con una desviacion promedio de 3.36%. Los
pardmetros de este modelo se detallan en la Tabla 5.4 y el comportamiento del parametro

C con la concentracion de CO; se ilustra luego, junto al resultado obtenido para el del sistema

acetatos de glicerol + CO; (ver Figura 5.8 de la siguiente seccion).

Tabla 5.4.Parametros de la ecuacién de Litovitz modificada (Ecuacién 5.5) para correlacionar las viscosidades
de liquido saturado de mezclas triacetin + CO2

A (mPa.s) 1.552
B (K3) 165.02
C(K) —1416.8 * xgp, + 976.2 % x3y, +7.793 % x8,, — 129.87 * x¢o, + 173.51
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Figura 5.5.Viscosidad del sistema binario triacetin + CO2. Datos experimentales a: (m) 298 K, () 308 K, (A)
313 K, (X) 318 K, (®) 323 K. Lineas: Modelo Litovitz modificado, (desviacion relativa promedio 3.36%).

Vale la pena resaltar que la correlacion propuesta de Litovitz es valida para el rango de
concentracion de CO, de las mediciones experimentales. Ademas, se consideraron los
valores de viscosidad de triacetin puro como referencia para hallar los parametros
propuestos. Debido a la abrupta caida en la viscosidad del sistema binario entre 0 y 30% de
concentracion molar de CO5, el modelo debe considerarse una estimacion cualitativa en este
rango, mientras que para el rango entre 40 y 70% las predicciones tienen valor cuantitativo

(con desviaciones promedio menores al 3.76%).

5.3.2. Sistema multicomponente acetatos de glicerol+ CO;

La Tabla 5.5 muestra las viscosidades de la mezcla de acetatos de glicerol saturada con CO;
a alta presion medidas en esta tesis. Al igual que en la mezcla anterior, la viscosidad decrece
notablemente con la temperatura y con el aumento de concentracion de CO; en el sistema.
En este caso, como determinan sus puntos de burbuja, las presiones de trabajo fueron

mayores en relacion al sistema triacetin + CO..
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Los valores de viscosidad de la Tabla 5.5 varian notablemente a presiones menores a 70 bar,
en el rango de temperatura analizado en esta tesis (*13.1 mPa.s a 298 Ky 36 bar a 2.4
mPa.s a 323 Ky 65 bar). A presiones mayores a 70 bar, la reduccion en la viscosidad de las
mezclas con la temperatura es menos notable. Este mismo resultado puede verse reflejado
en la Figura 5.6, donde la viscosidad disminuye con la concentracion de CO2, pero esta

tendencia se atenda a concentraciones mayores al 50 % molar de CO..

Tabla 5.5.Viscosidades de liquido saturado de la mezcla de acetatos de glicerol + CO2 medidas en esta tesis.

Temperatura Temperatura Presion

®) Presion (bar) p (mPa.s) () (bar) p (mPa.s)
xcoz 0.00 (0.00 fraccién en peso.) xc020.49 (0.21 fraccién en peso)
293.2 Atmosférica 112.87+1.176 298.2 46 8.39+0.096
298.2 Atmosférica 79.34+0.443 308.2 56 5.29+0.045
303.2 Atmosférica 47.99+0.723 313.2 59 4.57+0.040
308.2 Atmosférica 34.10+0.374 318.2 63 3.81+0.020
313.2 Atmosférica 19.12+0.355 323.2 65 2.41+0.043
318.2 Atmosférica 14.32+0.105
328.2 Atmosférica 8.97+0.058
xcoz 0.36 (0.13 fraccién en peso) xcoz 0.56 (0.26 fraccién en peso)
298.2 36 13.13+0.176 298.2 55 2.14+0.036
308.2 39 8.48+0.050 308.2 63 1.99+0.030
313.2 41 7.22+0.074 313.2 68 1.97+0.023
318.2 44 6.18+0.052 318.2 72 1.91+0.041
323.2 47 5.43+0.025 323.2 76 1.90+0.024
xcoz 0.42 (0.17 fraccion en peso) Xcoz 0.59 (0.28 fraccidn en peso)
298.2 40 11.62+0.133 298.2 61 1.05+£0.034
308.2 46 7.51+0.045 308.2 66 0.99+0.021
313.2 48 6.10+0.074 313.2 73 0.96+£0.018
318.2 52 5.39+0.034 318.2 81 0.96+0.025
323.2 55 4.98+.022 323.2 88 0.92+0.020
xc020.46 (0.19 fraccion en peso.) xcoz2 0.63 (0.31 fraccién en peso.)
298.2 44 10.34+0.059 298.2 62 0.97+0.018
308.2 50 6.79+0.060 308.2 71 0.97+0.018
313.2 54 5.75+0.056 313.2 80 0.95+0.012
318.2 58 4.57+0.032 318.2 91 0.94+0.015
323.2 61 3.86+0.053 323.2 99 0.91+0.015

Incertidumbre de 1% en la composicién molar de CO2

La Figura 5.6 muestra que los datos del sistema acetatos de glicerol + CO siguen la

tendencia del modelo de Litovitz [39] de la misma manera que los datos del sistema binario
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con triacetin. En este sistema, también se observa un cambio en el comportamiento de la
viscosidad al superar concentraciones del 50% en CO;. Para mezclas que presentan mayor
concentracion de solvente, el efecto de la temperatura sobre la viscosidad se ve atenuado

notablemente.
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Figura 5.6. Logaritmo natural de la viscosidad versus 1/T3, relacién propuesta por Litovitz [39]. Simbolos.

(+)0.00, (m) 0.36, (#) 0.42, (®) 0.46, (A) 0.49, (*) 0.56, (*)0.59y (o) 0.63 composicién molar de COz. Lineas:
Ecuacién original propuesta por Litovitz. ajustada para cada isopleta.

Un comportamiento similar de la viscosidad y la presiéon operativa fue reportado para
aceites de pescado y aceites vegetales saturados con CO; [21,49] (como se observd
previamente en el estudio de puntos de burbuja, la presion de saturacién esta directamente
relacionada con la concentracién de CO). Seifried y Temelli [49] midieron viscosidades de
aceites de pescado saturado con CO; y observaron que la viscosidad de este sistema
disminuye con el aumento de presidn, efecto que luego se atentia hasta llegar a valores que
parecen constantes (en ese sistema las viscosidades toman valores cercanos a 2.6 mPa.s a
partir de los 90 bar, a 313 K). La misma atenuacion fue observada por Jenab y Temelli [21]
en la viscosidad de aceite de canola saturado con CO; a temperaturas entre 313 Ky 348 K.

Para el sistema con aceite de canola + CO, a presiones mayores a 80 bar, la variacion de la
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viscosidad con la temperatura se reduce notablemente y los valores se estabilizan entre 4 y

5 mPa.s dependiendo de las condiciones operativas.

Por udltimo, la Figura 5.7 muestra que el modelo de Litovitz modificado permite reproducir
la viscosidad de la mezcla de acetatos de glicerol saturada con CO2 como una funciéon de la
temperatura y concentracion de CO2. Los parametros del modelo se reportan en la Tabla
5.6. De la misma manera que para triacetin + CO; los parametros A y B dependen del sistema
de estudio y el C tiene una funcionalidad polinomial con la concentracién. En este caso, para
ajustar la dependencia del parametro C con la composicion de CO: se inicializa el
optimizador con los parametros obtenidos para el sistema binario triacetin + CO La Figura
5.8 muestra que las correlaciones presentan el mismo comportamiento global y sélo
difieren a altas concentraciones de CO;, donde la viscosidad del sistema con acetatos de
glicerol baja mas rapidamente. En este caso, el modelo de Litovitz modificado presenta una
desviacion promedio con los datos de 10.2%, mayor a la obtenida para el sistema binario
triacetin + CO,. Es importante resaltar que en el caso de mezclas de acetatos saturadas con
CO2, se midieron viscosidades por debajo de 1mPa.s, cerca del limite de deteccién de la
técnica experimental. Los parametros de la Tabla 5.6 se correlacionaron con datos en el
rango de concentraciones de 35 % a 68 % molar de COz. Como en el caso del sistema binario,
se tuvo en cuenta la viscosidad de la mezcla de acetatos sin CO; como valor de referencia.,
lo que equivale a considerar el limite fisico del valor de la viscosidad. Sin embargo, la
correlacion no tiene validez entre dicho limite y la concentraciéon de 35% de CO>, ya que

para ello hace falta incorporar mas datos experimentales.
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Figura 5.7.Viscosidades de la mezcla acetatos de glicerol + CO2 versus composicién molar de CO2. Simbolos:
(m) 298K, (o) 308 K, (A) 313 K, (X) 318 K, (®) 323 K. Lineas: Modelo de Litovitz modificado (desviacién
relativa promedio:10.2%)

Tabla 5.6.Pardmetros de la ecuacién de Litovitz modificada (Ecuacién 5.5) para correlacionar las viscosidades
de liquido saturado de mezclas de acetatos de glicerol + CO2

A (mPas) 0.710
B (K3) 221.27
C(K) —19724 * x&,, + 21900 * x¢y, — 8943.9 x x3p, + 1778.3 * xZy, — 233.3 * x¢o, + 166.43
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Figura 5.8.Pardmetro C como funcién de la concentracién de CO2. Puntos llenos y huecos, corresponden a los
valores 6ptimos de C para la correlacién de Litovitz a composicién constante de CO2 + triacetin y CO2 +
acetatos de glicerol, respectivamente. Lineas: polinomios de tendencia de la Tabla 5.4 y Tabla 5.6 obtenidos
por regresion de cuadrados minimos
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Capitulo 6. Fraccionamiento continuo de acetatos

de glicerol

6.1. Introduccion

Como se menciond en capitulos anteriores, el disefio de una unidad de fraccionamiento con
CO2 requiere, no so6lo de un buen entendimiento del comportamiento de fases del sistema,
sino también de los fendmenos hidrodindmicos y de transferencia de masa que gobiernan
el proceso [1]. Este capitulo presenta aspectos teéricos a tener en cuenta en la puesta en
marcha de una columna piloto de fraccionamiento supercritico (préximo capitulo) y en el
disefio conceptual de un tren de separacion (Capitulo 8). El objetivo de este capitulo es
poner a trabajar los modelos desarrollados en los capitulos anteriores, confiando en su
robustez, comprobada en base a datos experimentales especificos para el sistema bajo
estudio. Estos modelos permiten disefiar escenarios de fase y propiedades favorables para
el fraccionamiento, lo que se define como un problema tipico de ingenieria de equilibrio de
fases.

Las condiciones operativas que controlan la operacién de una columna son temperatura,
presion, relacion de solvente a alimentacién (S/F), numero de etapas de equilibrio y relleno
utilizado. Definir estas variables depende fuertemente del sustrato a fraccionar y de los
requerimientos del proceso. Por otra parte, la velocidad de transferencia de masa,
intimamente ligada a la eficiencia del proceso de separacién, determina la altura de unidad
de transferencia en lechos empacados. En estos lechos, también es importante evaluar,
puntos de inundacidn y el liquido retenido en el relleno (hold-up). En este sentido, la caida
de presion en el lecho y el hold-up definen el comportamiento fluidodinamico del sistema.
El hold-up de liquido es la suma de la masa de sustrato retenida por el relleno sin flujo de
solvente (hold-up estatico) y la masa de liquido que es retenida en operacion estable (hold-

up dindmico). La inundacién es un punto de referencia, donde la caida de presién en el
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equipo aumenta considerablemente, ocasionando fenémenos indeseados en la operacion.
Fisicamente, la torre se llena de liquido, deja de producir refinado por fondo y la fase liviana

arrastra el liquido contenido, observandose espuma en el tope de la columna [2].

En una primera parte, este capitulo aborda la selecciéon de las condiciones operativas
(temperatura, presion, relacion de solvente utilizada) para el fraccionamiento de dos
mezclas de acetatos de glicerol. Cabe mencionar que la influencia del nlimero de etapas en
el fraccionamiento se abordara en el Ultimo capitulo de esta tesis. En una segunda seccion,
se evalua la influencia de las propiedades fisicoquimicas en la prediccién de la velocidad de
transporte de materia a través del calculo del coeficiente de transferencia de masa y de la

caida de presion en la columna.

6.2. Ingenieria del equilibrio entre fases

La ingenieria del equilibrio entre fases, a través de un analisis sistematico, permite definir
limites de la region factible de operacidn, e incluso seleccionar las condiciones operativas
mas favorables de un proceso que, por ejemplo, maximicen rendimientos de produccién
minimizando consumo de solvente y/o energia [3].

El estudio que se presenta a continuacion, se basa en simulaciones de multiples etapas de
equilibrio realizadas con la subrutina GC-EXTRACT [4], la cual permite simular columnas de
fraccionamiento con solvente. GC-EXTRACT es una rutina en cédigo Fortran 77 basada en
los algoritmos desarrollados por Michelsen [5,6] y Kehat & Ghitis [7] para la resolucién de
una columna de extraccion multicomponente. Este algoritmo plantea una columna con
alimentaciones y numero de etapas de equilibrio conocidas a presiéon constante y
temperatura por etapa especificada por el usuario. GC-EXTRACT fue utilizada con éxito para
disefiar y simular fraccionamientos con CO, de mezclas de acilglicéridos [8], aceites
esenciales [9] y aceites citricos y de pescado [10], entre otras aplicaciones. La version usada
en esta tesis cuenta con el modelo GCA-EOS entre sus paquetes termodinamicos e incluye el

calculo de las densidades de fase en cada etapa de equilibrio.
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La obtencion de la mezcla de acetatos de glicerol mediante la esterificacion de glicerol con
acido acético es una reaccion reversible. Independientemente de la tecnologia de
produccidn, al final de la reaccién se obtiene una mezcla de productos y reactivos. En el caso
de triacetin, es posible obtenerlo como producto mayoritario utilizando exceso de acido
acético mediante remocién de agua en linea y asi promover la esterificacién completa
[11,12]. Sin embargo, cuando los productos de interés son diacetin y monoacetin, el
equilibrio quimico dificulta la posibilidad de producir cualquiera de ellos con alta pureza, y

los procesos de separacion de esta mezcla cobran importancia.

Las mezclas comerciales de acetatos, como la utilizada en este trabajo de tesis, son
obtenidas por sintesis convencional [13] y poseen una relacién molar aproximada triacetin,
diacetin y monoacetin de 1:2:1 (proporcion masica 1:1.6:0.6), pudiendo contener residuos
de glicerol (reactivo en exceso). Por otro lado, en literatura se encuentran antecedentes de
resultados con selectividades que favorecen a la produccién de monoacetin. En particular,
utilizando una tecnologia alternativa, Rastegari y col. [14] llevaron a cabo la reaccién en un
equipo de operacion continua en medio supercritico con COz a 373 Ky presion entre 1-160
bar. De esta manera obtuvieron un 55% de conversion de glicerol y una selectividad mayor
al 90% hacia monoacetin. La diferencia en composicién de los productos de distintas
tecnologias sefiala que es importante investigar las consecuencias sobre el proceso de

separacion de la concentracion de alimentacion.

A continuacidén, se compara el fraccionamiento de dos mezclas sintéticas con distinta
proporcidn entre los productos de reaccion y libre de glicerol. Se excluy6 glicerol del estudio
ya que su fraccionamiento no representa un desafio, debido a su baja solubilidad en CO;
(como se mostroé en el capitulo 3). El triacetin también presenta una diferencia notable de
solubilidad respecto de los otros dos acetatos, y es importante tener en cuenta su presencia
en el analisis del sistema, justamente por su alta solubilidad en el solvente, que perturba el

fraccionamiento de monoacetin y diacetin por su efecto de cosolvencia.
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Una de las mezclas analizadas representa el producto comercial (Sigma Aldrich) libre de
glicerol y la segunda mezcla es el producto reportado [14] cuando la reaccion se lleva a cabo
en medio de CO; supercritico. Mientras que la primera mezcla tiene cantidades comparables
de los tres compuestos, la segunda se caracteriza por un muy bajo contenido de triacetin,
ademas de ser mayoritariamente monoacetin. La Tabla 6.1 muestra la composicién de
ambas mezclas. La mezcla con mayor contenido de monoacetin (A) corresponde a la
reportada en el trabajo de Rastegari y col. [14] en condiciones de 393 K, 80 bar y relacién

acido acético a glicerol de 2.

Tabla 6.1 Composicién en peso de las mezclas analizadas

Monoacetin Diacetin Triacetin
Mezcla Referencia
(% g/8) (% g/g) (% g/g)
A (con COz como medio de reaccion) 67 30 3 [14]
B (por sintesis convencional) 19 50 31 [13]

6.2.1. Seleccion de condiciones operativas

A continuacidn, se plantean diferentes escenarios de disefio y se discute el efecto de la
temperatura, la presion y la relacién masica solvente-alimentacion (S/F) en el proceso de
fraccionamiento, basado en predicciones de la GCA-EOS. Por ejemplo, la Figura 6.1 compara
la envolvente de fases de las dos mezclas bajo estudio con una cantidad arbitraria de CO>
(S/F=3.75 g/g). Como es ldgico, la Mezcla A presenta una regidon heterogénea mas amplia
porque contiene mas monoacetin (el menos miscible en CO- de los tres acetatos de glicerol).
Segun las predicciones del modelo, la Mezcla A presenta dos fases incluso por encima de
500 bar a temperaturas cercanas a la temperatura critica del CO». Por otro lado, para la
misma cantidad de CO, el limite de heterogeneidad de la Mezcla B, no sélo se encuentra a
menor presion, sino que también muestra una elevada dependencia con la temperatura. Lo
cual significa que, una columna operando cerca de este limite, podria ser compleja de

controlar en correcto funcionamiento.
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Figura 6.1. Prediccién de la GCA-EOS de envolventes de fases de las mezclas para S/F = 3.75 g/g. Lineas: (linea
discontinua) Mezcla A, con mayor contenido de monoacetin, (linea continua) Mezcla B.

También es importante conocer el efecto de las variables operativas sobre la selectividad
del solvente por los sustratos, y asi establecer condiciones que aseguren un uso eficiente del
mismo. La Figura 6.2 muestra la selectividad de diacetin respecto a monoacetin en funcion
de la presion, a temperaturas cercanas a la critica del solvente, para un valor fijo de S/F de
3.75 g/g. Para ambas mezclas, existe una selectividad maxima en presidn, que ocurre en
torno a la transicion entre el equilibrio liquido-vapor y el equilibrio liquido-liquido a
temperatura subcritica y a presiones mayores a temperatura supercritica. Como se puede
ver, la Mezcla A muestra una selectividad mucho mayor que la Mezcla B, como consecuencia
de la cosolvencia entre los sustratos mas marcada en la segunda mezcla. La mayor presencia
de un compuesto parcialmente soluble como triacetin, que actia como cosolvente para los
otros acetatos, hace mas complejo el fraccionamiento de monoacetin y diacetin. Esto
también explica la aparicion de presiones que limitan la region de heterogeneidad de fases
para el mismo rango operativo (ver Figura 6.2) s6lo en la Mezcla B. A las dos menores
temperaturas, el valor 6ptimo de presion (maxima selectividad) es similar para ambas
mezclas. Por el contrario, a 323 K, la mezcla B alcanza maxima selectividad alrededor de los

121 bar, mientras que la Mezcla A lo hace en torno a 140 bar. Cabe destacar que la
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selectividad maxima, en este tltimo caso, no necesariamente es la presiéon mas favorable, ya
que la curva alcanza el maximo con baja curvatura por lo que aumentos de presiéon por

encima de 130 bar no provocan mejoras sustanciales en la selectividad.
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Figura 6.2. Selectividad isotérmica de diacetin y monoacetin versus presién en el rango 293-323 Ky S/F=3.75
g/g. Para a) Mezcla A. b) Mezcla B. Simbolos: (#)corresponden a la presién limite de heterogeneidad.

Para entender el efecto de la concentraciéon de la alimentaciéon sobre la eficiencia de
separacién de etapas de equilibrio, se comparan simulaciones del fraccionamiento de
ambas mezclas bajo condiciones consistentes con la discusion descripta anteriormente. Esta
evaluacion se realiza para 5 etapas tedricas de equilibrio contracorriente, a una
temperatura ligeramente supercritica (308 K) y 95 bar. Cabe sefialar que, en el ultimo
capitulo de esta tesis, se amplia el analisis sobre estas variables en el contexto de realizar el

disefio conceptual de un tren de purificaciéon de acetatos de glicerol.

La Figura 6.3 muestra recuperacion y concentraciéon de monoacetin libre de solvente (w*),
en el refinado, en funcidn de la cantidad especifica de solvente utilizada (S/F) para ambas
mezclas. Como puede observarse, en el caso de la Mezcla A, con 5 etapas tedricas es factible
alcanzar una alta concentracién de monoacetin en el producto garantizando una elevada
recuperacion del mismo. Por el contrario, en el caso de la mezcla con alto contenido de

triacetin (Mezcla B), un refinado de alta pureza s6lo se logra a expensas de una baja
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recuperacion del sustrato de interés, indicando que es necesario incorporar reflujo de

liquido en el diseno del extractor bajo las condiciones evaluadas.

100% 100%

80% - 80% -

60% A 60% -

40% A 40% -

20% A 20% -

Recuperacién y W*monoacetin (%g/g)
Recuperacmn y W*monoacetm (%g/g)

0% T T 0% T T
0 20 40 0 20 40

S/F S/F

Figura 6.3. Recuperacidn (linea discontinua) y composicién de monoacetin (W*monoacetin, linea continua) en el
refinado a 308 K, 95 bar y 5 etapas tedricas a) Mezcla A. b) Mezcla B

Por ultimo, con el afan de profundizar el analisis sobre la Mezcla B, se simulan extractores
también de 5 etapas teoricas de equilibrio a 308 K, y en este caso especificando la relacion
S/Fen3.75 g/g. La Figura 6.4 muestra la recuperacion en fase extracto de los tres sustratos
en funcién de la presion de operacion. Segin predicciones de la GCA-EOQS, a presiones
mayores a 100 bar la pérdida de monoacetin en fase liviana supera los valores deseados
(méas del 15%). Por otra parte, a presiones menores a 80 bar, el diacetin recuperado no
alcanza al 10% de lo alimentado. Esta dificultad en el corte diacetin-monoacetin fue
comentada previamente (Capitulo 3) en funcion de las solubilidades de cada acetato en CO;
determinadas a partir de la mezcla comercial. En resumen, el mayor desafio en el disefio del
extractor se encuentra en el corte diacetin- monoacetin cuando la alimentacién presenta un

contenido elevado de triacetin.
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Figura 6.4. Fraccionamiento contracorriente de la Mezcla B en 5 etapas tedricas a 308 K y S/F=3.75.
Recuperacién de (linea continua) triacetin, (puntos) diacetin y (linea discontinua) monoacetin en la fase
extracto.

6.3. Propiedades de transporte en lecho empacado

Como se comentd en la introduccién, poner en marcha una columna empacada obliga a
considerar aspectos fluidodindmicos y su consecuencia sobre la resistencia a la
transferencia de sustratos entre las fases del contactor. En este caso, parametros como
caudales internos, tipo de relleno y propiedades fisicoquimicas de las fases que fluyen
contracorriente, son las variables clave a considerar en el disefio. Si bien conocer con
rigurosidad el comportamiento de ambas fases es necesario, es frecuente asumir que la fase
liviana presentara caracteristicas similares a las del solvente puro, dada la baja solubilidad
que presentan sustratos no volatiles en el CO,. Es importante destacar, que la viscosidad
cumple un rol determinante en la resistencia a la transferencia de sustratos hacia la fase
extracto, y esta se encuentra intimamente vinculada a la densidad de la fase densa, variable
que en el caso de sistemas cuasi criticos presenta una alta sensibilidad a las condiciones

operativas.

La prediccion de propiedades volumétricas y de viscosidad de los fluidos que intervienen

en un proceso de separacion supercritico, en ausencia de datos experimentales, resulta muy
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compleja. En literatura, es frecuente encontrar disefios basados en la estimacion de dichas
propiedades asumiendo comportamiento de solucion ideal, lo que puede arrojar errores

importantes en la ingenieria conceptual.

Esta seccidn busca mostrar la importancia de utilizar datos rigurosos de las propiedades
fisicoquimicas de la fase liquida (densidad y viscosidad, ver capitulos 4 y 5) en el disefio de
columnas de fraccionamiento a alta presidn. Para ello, se evaldan, con métodos propuestos
en literatura, el punto de inundacién de lecho empacado, la cantidad de liquido retenido por
el relleno en la columna de fraccionamiento (hold up) y el coeficiente de transferencia de

masa de la fase liquida (k).

6.3.1. Correlaciones para estimar propiedades hidrdulicas y coeficiente de transferencia de

masa

Seader y col. [15] definen el punto de inundacién de una columna como el punto operativo
(caudales de liquido y fase liviana) en el que la fuerza de arrastre del solvente es tal que
bloquea el flujo descendente del liquido, es decir que no se obtiene caudal de refinado.
Segun Strigle [16], esta definicion de punto de inundacion no es precisa y sefiala que la caida
de presion en la columna esta directamente asociada a la cantidad de liquido retenida. El
punto de inundacién no es un punto de operacion factible, ya que, con pequefios cambios en
el caudal de solvente o de liquido, la caida de presion en el equipo aumenta rapidamente y
la operacion se vuelve inestable. Sin embargo, en este punto, la relacion de caudales permite
una transferencia de masa éptima entre las fases, ya que la fase liviana se eleva en forma de
burbujas a través de una capa liquida continua, y el area de intercambio es maxima. La
capacidad maxima de transferencia de masa estable, para una columna operando a

contracorriente, generalmente se encuentra justo debajo del punto de inundacién.

Existen numerosas correlaciones, como la de Ergun, que permiten el calculo de la caida de
presion y porcentajes de inundacion, a partir de los caudales operativos y las propiedades

fisicoquimicas de ambas fases. Un método ampliamente utilizado en fraccionadores
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supercriticos para el calculo de caidas de presién e inundacion es el de Eckert y Leva [2].
Estos autores proponen una correlacion grafica entre el parametro de flujo X y el factor de
capacidad de la fase liviana Y, corregido por viscosidad (ver Figura 6.5) [2]. Por definicién X
e Y (ejes de la Figura 6.5), son funcién de las caracteristicas del relleno a través del factor de
empaque (F, )las propiedades de las fases por la densidad (p, y p¢), y viscosidad de la fase
liquida (y;) y los caudales operativos (L" y G” corresponden a las velocidades superficiales

de las corrientes pesada y liviana, respectivamente).
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Figura 6.5 Correlacion de Eckert y Leva, tomado de Kister [2], para determinar caida de presion en lecho
empacado .Valida para rellenos aleatorios de baja capacidad (Fp >60).

El hold-up suele reportarse como volumen de liquido por unidad de volumen de relleno o
por unidad de longitud de relleno. En particular, Billet y Schultes [17] desarrollaron en base
a datos experimentales una correlacion adimensional para el calculo del hold-up
(ecuaciones 6.1 a 6.5) en funcién del relleno, el didmetro de columna, caudales y

propiedades fisicoquimicas del sistema:

= [122] [
L= Re; a
Re, = VLPL vg a 6.2-3
L ay, FT‘L =
% = C,Re) Frd?t For Re, <5 6.4
2h = 0.85 C,Re25Fr01 For Re;, > 5 6.5

a
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donde v, y p, son velocidad superficial y densidad, respectivamente, del liquido que cae por
la columna, g la aceleracién de la gravedad, a area especifica de relleno, a;, area hidraulica
especifica y €, una constante caracteristica empirica del relleno. En este modelo, €, y a son
parametros caracteristicos del relleno utilizado. La Tabla 6.2 reporta todos los parametros

que caracterizan al relleno seleccionado (anillos Raschig 14”).

Es sabido que, en fraccionadores supercriticos, la resistencia dominante a la transferencia
de masa se encuentra en la fase liquida, por lo tanto, se debe estimar el coeficiente de
transferencia del lado del liquido (k). En esta tesis se selecciona el modelo de Onda y col.
[18], para el célculo del ki, (ver Ecs. 6.6-11) que fue desarrollado para rellenos aleatorios.
Catchpole y col. [19] aplican este modelo en el fraccionamiento de aceite de tiburén con CO>

supercritico en una columna rellena de escala piloto.

1 2
3 v, 13 1 .
k, (;f_;)g - 0.0051[ﬂ L ]3 (Sc)"2(a.dy)™* 66
L LY%w
ay o -0.75
W — 1 — exp (~1.45Re ¢1Fr 00051y 02 (—) ) 6.7
a Oc
K YL
o - P 6.8-9
L pLDy f oy
We, = r, = % 6.10-11
apLo 9prr

donde, o y d, representan la tension superficial y el didmetro nominal del relleno y o, la
tension superficial critica, la cual toma el valor de 61 dyn/cm para el relleno ceramico. Con
el valor de la constante mostrada en la Ec. 6.6, ki, se obtiene en unidades de m/h. Los
coeficientes de difusion de la fase liquida (D;) fueron predichos a partir de la ecuaciéon de
Wilke-Chang [20] (usando la viscosidad del liquido y el peso molecular promedio) sugerida
por Sassiat [21] para liquidos saturados con CO. La tensidn superficial, fue estimada con la

correlacion de Weinaug y Katz [22]. Los valores de D;, 0 y o, utilizados se reportan en la

Tabla 6.3.

Tabla 6.2. Parametros caracteristicos del relleno, anillos ceramicos Raschig ring %” de Seader y col. [15]

Fp (fe2/ft3) a (m?2/m3) & Porosidad Ch CL dp (plg)
1600 71.9 0.62 1.094 1.13 0.25
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Tabla 6.3. Pardmetros necesarios para evaluar h; y k; para aplicar las Ecs. 6. 6-11. 0, valor sugerido por [23]
para rellenos ceramicos, ¢ calculada a partir de la correlacién de Weinaug y Katz [22] y D, a partir de la
correlacion de Wllke-Chang [20].

o.[dynes/cm] o[dyn /cm] D, [m/h?]

61 5 5.98*10-05

6.3.2. Influencia de propiedades fisicoquimicas

El objetivo de esta seccidon es evaluar el efecto de las propiedades determinadas en esta
tesis, densidad y viscosidad, sobre el disefio de columnas fraccionamiento con CO;. Como se
mostro en la seccioén anterior, estas propiedades afectan directamente el calculo de punto

de inundacién, hold-up de liquido y coeficientes de transporte de masa.

La columna de fraccionamiento de acetatos de glicerol con CO>, en condiciones normales de
operacidn, presenta una fase extracto cuya concentracion de solvente suele ser mayor al
98% molar, por lo que las propiedades de transporte, al menos en etapas preliminares de
disefio, se podrian considerar similares a las del solvente puro. Por otra parte, la fase
refinada (o fase liquida), si bien esta compuesta mayoritariamente por acetatos de glicerol,
esta saturada con CO; y exhibe concentraciones significativas de solvente (cominmente
mayores al 50 % mol/mol), lo que dificulta estimaciones simples de la viscosidad y
propiedades volumétricas. Ademas, como desafio adicional, el solvente generalmente se
encuentra en condiciones supercriticas, lo que torna mas dificil la estimacién de las
propiedades fisicas de la Mezcla. A modo de ejemplo, los grandes volumenes de exceso
calculados en el Capitulo 4 (ver Seccién 4.3.2), indican que el volumen molar de solucién
ideal puede presentar discrepancias importantes con respecto al comportamiento real del

sistema.

La Figura 6.6 presenta las propiedades de liquido saturado reportados en los capitulos
anteriores (puntos de burbuja, volumen molar y viscosidad), de forma conjunta para
relacionar estas propiedades con el disefio de una columna de extraccién supercritica. Como
fue discutido previamente (Capitulo 4), para una concentracién de CO: fija, la temperatura

tiene una fuerte influencia en la presion de burbuja del sistema, no asi en el volumen molar.
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Establecida la temperatura y presion operativa de la columna, la concentraciéon de CO;
puede ser estimada a partir de la Figura 6.6.b. Conocido el contenido de CO; en fase liquida
se determina su volumen molar y viscosidad mediante las Figura 6.6.a y Figura 6.6.c,

respectivamente.

A modo de ejemplo, la Figura 6.6 sefiala la condicién operativa de una columna de
fraccionamiento operando a 313 Ky 90 bar. En este caso, el refinado contiene 65% molar
de CO; (Figura 6.6. b), y presenta un volumen molar y viscosidad de 82 ml/mol y 0.95 mPa.s
(Figura 6.6.a y Figura 6.6.c), respectivamente. Estas propiedades, bajo hipotesis de solucién
ideal toman valores de 102 ml/moly 5.74 mPa.s, respectivamente, lo que implica desvios

de 25% y 500% para cada una.
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Figura 6.6. Propiedades de liquido saturado de mezclas de acetatos de glicerol con CO:. Figuras a, b y c:
volumen molar, presién de burbuja y viscosidad en funcién de la concentracién molar de COz a 313 K,
respectivamente. Lineas: Figs. a) y b) predicciéon de GCA-EOQS, c) modelo de Litovitz modificado
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A partir de las propiedades fisicas y las correlaciones para rellenos aleatorios [2], es posible
calcular el porcentaje de inundacién de la columna y la caida de presién. A continuacion, se
analiza la operacién a 313 Ky 90 bar de una columna piloto de 0.06 m de didAmetro interno,
con relleno aleatorio (anillos Raschig %”) y relaciéon S/F de 4 kg CO,/kg acetatos de glicerol
alimentado. Estas condiciones operativas se proponen en base a los resultados de la
ingenieria del equilibrio entre fases. Para las propiedades de la fase liviana, se asume
aquellas correspondientes a CO; puro [24] bajo la consideracién de que la influencia del

soluto disuelto es despreciable.

Segun Bolles y Fair [25], para reducir la resistencia a la transferencia de masa en la columna
y maximizar los rendimientos de separacion, el sistema debe operar al 80% de su capacidad
hidraulica. La Figura 6.7 muestra como varia el porcentaje de inundacién en la columna
respecto del caudal de liquido descendente estimado utilizando tanto propiedades reales
de la mezcla (linea continua) como asumiendo solucién ideal (linea discontinua). Como
puede observarse, disefiar para un 80% de inundacién, implica operar la columna con un
caudal de 27 kg/h en este ejemplo. Es importante resaltar que, en caso de disefiar
asumiendo propiedades de solucidn ideal, el caudal estimado hubiera sido de 16.8 kg/h de
alimentacidn, y por lo tanto en la operacién real de la columna se tendria un porcentaje de
inundacion notablemente menor al previsto. Visto de otra manera, considerando las
propiedades de solucién ideal, seria necesario incrementar el caudal de liquido al menos un

60% respecto del valor calculado (desde 16.8 kg/h a 27 kg/h).
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Figura 6.7.Porcentaje de inundacién versus caudal de liquido, con una relacién masica de solvente a caudal de
liquido de 4 kg COz/kg liquido. Lineas: (continua) propiedades de mezcla, (discontinua) hipétesis solucién ideal.

La Tabla 6.4 compara los valores de porcentaje de inundacién, caida de presion y
coeficientes de transferencia de masa determinados mediante propiedades estimadas bajo
hipétesis de solucion ideal (con su caudal consecuente de 16 kg/h), con aquellos obtenidos
a partir de usar las propiedades rigurosas. Los parametros de h; y k; reportados en la Tabla
6.4 son calculados siguiendo el desarrollo de Billet y Schultes [17] y Onda [18],
respectivamente. Ademas de densidad y viscosidad, las otras propiedades necesarias

(0,0., D, ylas propiedades del relleno) se reportaron en las Tablas 6.2 y 6.3.
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Tabla 6.4 .Porcentaje de inundacion [2], caida de presién, hold-up de liquido [17] y coeficiente de transferencia
de masa de la fase liquida [18] estimados a partir de propiedades bajo la suposicién de mezcla ideal o
propiedades medidas en esta tesis. Temperatura 313 K, presiéon 90 bar, 0.06 m didmetro de columna, relacién

de 4 kg COz/kg liquido.

Propiedades solucion ideal Propiedades de mezcla
pi:5.74mPa.s u;:0.95mPa.s
p.:853.4 kg/m3 p1:1037.8 kg/m3

Porcentaje de inundacion (%) 80 50
L (caudal Kg/h) 16 16
AP (mm H20/m)/ AP (bar) 926/0.09 243/0.24
Hold-up de liquido (m3/m3de relleno) 0.117 0.058
Coeficiente de transferencia de masa de

9.89 106 4.61105

la fase liquida (k) [m/seg]

Como se menciond, los caudales determinados considerando solucién ideal ocasionan que
el proceso opere al 50% del punto de inundacién, lo cual es menos eficiente en términos de
la transferencia de masa. Por otra parte, respecto del hold-up de liquido en la columna,
suponer solucién ideal conlleva a estimar una mayor cantidad de refinado soportado en el
material de empaque. Ademas, el coeficiente de transferencia de masa en la fase liquida
resulta menor (mayor resistencia), consistente con una mezcla mas viscosa y un porcentaje

de inundacién mayor.

En resumen, suponer solucidén ideal provocaria un sobredimensionamiento de la altura de
la unidad de extraccién, ya que el coeficiente de transferencia de masa real es mayor.
Ademas, también es importante destacar que el error en el dimensionamiento de la columna
puede trasladar problemas a los equipos auxiliares de bombeo. Estos equipos sub-
dimensionados, por suponer propiedades de mezcla ideal, podrian hacer inviable
incrementar el caudal para llegar a operar en la region de carga y mejorar la transferencia

de masa.
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Capitulo 7 Ensayos piloto de fraccionamiento de

acetatos de glicerol

“A veces no importa si el gato estd vivo o muerto,
lo que importa es saber armar la caja”
Elgato y la caja (2020)

7.1 Introduccion

El fraccionamiento continuo y contracorriente de mezclas utilizando CO; a alta presidn es
una tecnologia ampliamente probada en mezclas de origen natural, tal como se mostré en
la revision del Capitulo 1 ( Seccién 1.3.1). Respecto de la mezcla de acetatos de glicerol, en
el Capitulo 3, se demuestra que su fraccionamiento utilizando CO; es técnicamente factible.
No obstante, en este capitulo se reportan resultados del trabajo experimental realizado en
esta tesis para la prueba de concepto de la tecnologia de fraccionamiento en una columna
de operacién continua escala piloto. Ademas, se selecciona un método para estimar la altura

equivalente de etapa tedrica (HETS, por su sigla en inglés) experimental.

El método de etapas tedricas equivalentes de equilibrio busca representar la separacién
mediante etapas discretas que alcanzan equilibrio perfecto. En cada etapa las fases refinado
y extracto se ponen en contacto y los componentes distribuyen segtn lo fije el criterio del
equilibrio entre fases a la temperatura, presiéon y composicidn de la etapa, sin considerar la
resistencia a la transferencia de masa para el pasaje sustratos de una fase a la otra. Por el
contrario, el método de unidades de transferencia supone un cambio continuo de
concentraciones a lo largo de la columna. Para el calculo de la altura de unidad de
transferencia (HTU) existen diferentes correlaciones y enfoques, que en todos los casos
dependen de la velocidad de la transferencia de masa en el sistema, que a su vez depende

de temperatura, presion, caracteristicas del equipo y flujos operativos [1].
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Para el caso de lechos empacados, el HTU de columnas multietapas se corresponde con la
altura de relleno equivalente al plato tedrico o a la etapa de equilibrio (HETP o HETS). Si
bien la HETS se pueden estimar de manera experimental (cociente entre altura de columna
y numero de etapas efectivas) [2,3], Seader [1] afirma que es recomendable obtener la altura
de relleno a partir de correlaciones de la teoria de transferencia de masa. Hay que tener en
cuenta que la HETS estimada mediante el mencionado cociente requiere de un modelo
termodinamico preciso que permita calcular el ndmero de etapas de equilibrio que

efectivamente tuvieron lugar en la columna.

La regla del pulgar mas difundida para disefio de columnas rellenas de didametro pequefio
(di< 0.30 m) recomienda considerar un HETP de 0.30 m [4]. Sin embargo, es importante
destacar que en el fraccionamiento con CO, se observa que la altura equivalente de unidad

de transferencia difiere fuertemente con las condiciones operativas [2].

7.1.1 Tipos de rellenos de columnas rellenas

El relleno dentro de la columna cumple la funcidén de aumentar (y homogeneizar) el area de
transferencia de masa entre los fluidos que circulan en ella. Es importante que el relleno
posea un elevado factor de area superficial por unidad de volumen, una buena porosidad

(para evitar inundacidn), y que sea inerte y econémico [4].

Existen dos grandes grupos de rellenos para una columna de fraccionamiento, rellenos
estructurados y rellenos aleatorios (ver Figura 7.1). Comunmente, los rellenos
estructurados refieren a empaques de mallas metalicas (placas finas de metal corrugado)
[5], aunque también existen desarrollos experimental y comercial (Sulzer Ltd.) de rellenos
estructurados a base de fibras de carbon huecas o materiales poliméricos [6-8] que
permiten trabajar en atmoésferas corrosivas. Los rellenos estructurados son ampliamente

utilizados en el ambito industrial ya que son menos sensibles a problemas de mala

172



Ensayos piloto de fraccionamiento de acetatos de glicerol

distribucién, generan menor caida de presién y poseen una alta eficiencia con menor hold-

up [4].

Por otra parte, los rellenos aleatorios fueron los primeros en desarrollarse y hay ejemplos
de su uso tanto en la industria petroquimica como en el procesamiento de acidos, sodio o
potasio [9]. Estos se pueden adquirir de diferentes formas (ver Figura 7.1.b) siendo los
anillos Raschig, Pall, Saddles y Lessing los mas comunes y ampliamente estudiados. En
cuanto al material los empaques metalicos se prefieren por su resistencia y mojabilidad. Los
ceramicos presentan menor resistencia y, dependiendo del tipo de mezcla, mejor
mojabilidad y se adaptan a medio corrosivos. Los rellenos plasticos (mayormente
polipropileno en uso a escala piloto o industrial) cuentan con buena resistencia mecanica,

pero a bajos caudales ciertos liquidos no presentan una mojabilidad aceptable [10].

b)

Figura 7.1. Tipos de rellenos comerciales. a) Rellenos estructurados. b) Rellenos aleatorios.

7.2 Materiales y métodos

7.2.1 Materiales

La mezcla a fraccionar en la columna de alta presién es una mezcla comercial adquirida a
Sigma Aldrich, Buenos Aires, Argentina. La técnica analitica para determinar concentracion
de los productos se encuentra descriptas en el Capitulo 3. En este caso, se utilizé un lote de

mezcla comercial diferente y su composicion se reporta en la Tabla 7.1. El CO; utilizado para
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los fraccionamientos continuos fue de grado industrial adquirido en cilindros de 25 kg. a Air

Liquide (pureza CO2 > 99.8%, impureza, 0;<100 ppm y H,0 <40 ppm).

Tabla 7.1. Composicion masica de la mezcla de acetatos de glicerol provista por Sigma Aldrich. Lote

MKBW1464V.

Compuesto wi (g/8)
Triacetin 0.233
Diacetin 0.487
Monoacetin 0.252
Glicerol 0.028

7.2.2  Equipo experimental

Las Figura 7.2 y 7.3 muestran fotografias y un esquema del prototipo piloto de operacién
continua, disefiado y construido en PLAPIQUI. El sistema permite realizar ensayos a alta
presién de fraccionamiento y extraccién, y la puesta en marcha de la columna de
fraccionamiento se realizd por primera vez en el marco de esta tesis. El sistema de
fraccionamiento consiste en una columna empacada con alimentaciones independientes de
sustrato y solvente (CO2), y un separador secundario de alta presidn hacia donde se dirige
el extracto del tope de la columna. Actualmente, la configuraciéon de operacion del sistema
es a contracorriente. A continuacion, se detallan los equipos que componen el sistema y su

operacidn.
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f| Figura 7.2.Fotografias del prototipo de fraccionamiento y

} extraccion
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O, w

Figura 7.3. Esquema del prototipo de fraccionamiento y extraccion utilizado en esta tesis. (1) columna rellena
de fraccionamiento, (2) recipiente de COz fresco, (3) coil de enfriamiento del CO2, (4) bomba de alimentacién
de CO2, (5) precalentador de ingreso del COz a la columna, (6) valvula de alivio, (7) sensor de temperatura,
(8) camisa calefactora, (9) lector de presion de columna, (10) recipiente contenedor de la mezcla a fraccionar,
(11) bomba de alimentacioén, (12) valvula de salida de extracto, (13) Valvula reguladora de presién (BPR),
(14) separador, (15) extractor,(16) totalizador de gases
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Columna de fraccionamiento continuo

El corazoén del sistema de fraccionamiento es una columna de acero inoxidable que consiste
en un tubo sin costuras (barras perforadas) apto para uso a alta presion, con un didmetro
interno 19 mm y altura total 4 m. La presién y temperatura maximas del equipo estan
determinadas por los sellos instalados en las uniones y los sensores de presion elegidos. En
la configuracion actual se utilizan sellos de tipo O’rings y un manémetro apto para operar

hasta 400 bary 373 K.

La Figura 7.4 muestra un esquema basico de la columna rellena con lineas de alimentacion
y de obtencién de producto. Normalmente, el producto liquido se alimenta desde el tope de
la columna y cae por gravedad, mientras el CO; en condiciones supercriticas se bombea
desde el fondo y fluye enriquecido hacia arriba. Todas las lineas de alimentacién son de
acero inoxidable diametro interno de 1/8”. En el tope se ubica la linea de extracto, mediante
un conector recto macho de 1/8”, y la linea de alimentacion. Esta tltima, entra 250 mm en
el cuerpo de la columna través de un conector recto macho de 1/8” pasante, montado en el
cabezal superior. El montaje de la alimentaciéon y la linea de extracto evitan el arrastre de la
alimentacidn por efecto de la velocidad de la fase liviana ascendente. Por su parte, el cabezal
del fondo posee un tubo de coleccién de producto refinado, y unalinea de 1/8” que alimenta
el CO; a través de un conector recto macho pasante de 1/8”. Esta linea de alimentacion de
solvente también se ubica 250 mm dentro de la columna, y evita la pérdida CO alimentado
durante la descarga del producto refinado, el cual se acumula en el fondo de columna sin
contacto con el solvente fresco. La alimentacién mediante pasantes por dentro de la

columna determina una altura efectiva de relleno en el equipo es de 3.50 m.

La columna consta de dos secciones con camisas de termostatizacion independientes, lo
cual permite utilizar dos temperaturas de trabajo. La pieza que sirve de unién de estas dos
secciones posee dos conexiones para alimentar a una altura intermedia entre tope y fondo,

y/o instalar sensores de presion y temperatura. Actualmente, se encuentra conectado un
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lector de presidn Nuova Fima (400 bar de fondo de escala, +2.5 bar). La Figura 7.5.a muestra
en detalle la union de las dos secciones de la columna. Para garantizar una operacion estable
a alta presion, la union y los cabezales (de tope y fondo) constan de orificios para dos sellos
de 2.62 mm de espesor de tipo O’rings (Parker, Argentina) de polimero a base de nitrilo
(temperatura maxima 394 K recomendado para uso estatico o dindmico a alta presion). Los
circulos negros en la Figura 7.5 corresponden a los alojamientos para los O’rings. Las roscas
y el espesor de la unién (30 mm) también fueron especialmente disefiados para operacion
aalta presiéon y la misma es usada en los cabezales. La Figura 7.5.b representa a los cabezales
inferior y superior ya que son idénticos. Respecto a las camisas calefactoras, estas son dos
tubos de acero inoxidable de didmetro exterior de 100 mm. que recubren el cuerpo de la
columna en todo su largo, y por las que se hace circular agua para controlar la temperatura
en cada seccién. Por otra parte, la presion se mantiene constante a través de una valvula
reguladora de presion (BPR Tescom, Presiéon max 10000 psi) instalada en la linea de tope

(descarga de extracto) de la columna.
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Figura 7.4. Esquema simplificado de la columna de

fraccionamiento rellena con las lineas de alimentacién.
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Figura 7.5. Detalle de las uniones de las secciones de la

columna. a) intermedia, b) cabezal superior
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En esta tesis se utilizaron rellenos de tipo aleatorio en la columna de fraccionamiento. La
Figura 7.6, presenta las dos alternativas ensayadas, anillos tipo Raschig ceramicos y virutas
de teflon. Ambos materiales son inertes y cumplen con las caracteristicas deseables de un
relleno de columna. La Figura 7.7 muestra las dimensiones caracteristicas de los anillos
utilizados. Estos tienen un didmetro nominal de 6 mm lo que genera una relacion de 3.33
didmetro de la columna a diametro del relleno. Las propiedades de los rellenos utilizados se
reportan en la Tabla 7.2, en particular la densidad lineal es un dato util para la carga de la
columna. En este caso el relleno de virutas de teflén provee mayor porosidad. Las
determinaciones de porosidad, hold-up y densidad aparente se realizaron en cilindros de
vidrio de 25 mL y 18 mm de didmetro. Se realizaron sucesivas pesadas del cilindro cargado
con una masa (y volumen) conocido de relleno y un liquido de densidad conocida (agua
destilada). Para ambos rellenos, la columna se cargdé de forma independiente por cada
tramo (gracias a la unién intermedia descripta previamente), para lograr uniformidad en la

carga y una buena distribucion del relleno.

Tabla 7.2. Propiedades de los rellenos utilizados: Densidad aparente y lineal y porosidad.

Densidad aparente

Relleno Densidad lineal (kg/m) Porosidad (%)
(kg/m?) &

Virutas de teflon 214.4 0.051 80.0 £ 1.50

Anillos ceramicos 373.1* 0.117 73.2+£1.74

*La densidad del anillo ceramico es de 4744 kg/m3
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b)

Figura 7.6. Rellenos utilizados en esta tesis en columnas de vidrio de didmetro equivalente al de la columna
de fraccionamiento utilizada.

Q Figura 7.7. Dimensiones del relleno Raschig 6

6 mm mm diametro nominal. Relacién D col / d relleno
u 3.33. Area interfacial [11] 771.90 m?/m3

N

3

C 3
— 6 mm <

Alimentacidn de sustrato

La mezcla de acetatos se alimenta por tope de la columna con una bomba dosificadora desde
un cilindro de carga (500 mL de volumen) a presion (1.5 barg) ubicado 2.9 m por debajo del
tope de la columna. La bomba dosificadora, de desplazamiento positivo a émbolo buzo
modelo DE-AP 06/70 Dosivac, es accionada por un motor eléctrico IP55 normalizado (ver
Figura 7.8). La bomba posee un pistén de 6.5 mm de diametro, su presion maxima es de 637
bar, y permite operar en un rango de caudal entre 0.25y 2.4 L/h, con una potencia de hasta
0.75 HP. Las uniones de succion y descarga de la bomba son de tipo NPT %4”. La linea de
succién al cilindro de alimentacién es también de %", mientras que la descarga de la bomba
es una linea de 1/8” de diametro nominal. La bomba dosificadora se utilizé6 con caudales

préximos al minimo, con el regulador de vueltas seteado entre 0 y 2. La descarga de la
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bomba esta conectada a un manémetro de Bourdon (Winters, Presién max. 200 bar, £1.5 %

fondo de escala) y a una valvula de alivio mediante acople “T".

Durante los ensayos, los caudales se verificaron manualmente por intervalos de 1 min, a
través de la valvula de alivio seteada en 95 bar (presion de operacion). Si bien, esta valvula
de alivio se incorpora al sistema como medida de seguridad, también permite realizar
mediciones de caudal de manera segura, previas a la operacidn continua, ya que la misma

regula la presion de descarga de la bomba que a su vez establece el caudal de operacién.

La linea de alimentacién a la columna en el tope (ver Figura 7.9) posee un sistema de
calefaccion eléctrico externo (trace heating) que permite ajustar la temperatura de
alimentacidn. Este sistema se compone de una resistencia tipo cuerda calefactora de 250
Watts, un transformador eléctrico y un controlador de temperatura. Para mejorar el control
de la temperatura de alimentacidn, el tubo se aisl6 del ambiente en la seccién de la linea en

contacto con la resistencia.

Motor
eléctrico

Descarga a
presion

Regulador de

vueltas L

Succion

Figura 7.8. Bomba Dosivac DE-AP 06/70, utilizada la Figura 7.9. Tope de la columna y conexiones: (1)

alimentacion del sustrato. Linea de alimentacién. (2) Controlador de
calefaccion de tope. (3) Linea de descarga de
extracto (4). Linea de descarga de fluido
calefactor.
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Alimentacién del solvente

La Figura 7.10 es una imagen del fondo de la columna donde se muestran las conexiones de
ingreso del COz a la columna y al extractor, asi como el cabezal de fondo de la columna. Las
valvulas de ingreso que se muestran en la imagen son las que permiten alternar el uso de
ambos equipos (columna o extractor). El solvente se bombea desde un recipiente a
temperatura ambiente hacia la columna que se encuentra a mayor temperatura. La
adecuacidn de la temperatura del solvente se realiza en el precalentador, que consiste en un
intercambiador concéntrico donde el fluido que circula por la camisa externa de PVC es agua
destilada a temperatura controlada por un bafio termostatico (Vicking D100, rango
operativo 278-373 K, precision 0.5 K). Posterior al paso por el precalentador, el CO; pasa
por una valvula de alivio seteada en 300 bar que fue instalada como elemento de seguridad
en caso de fallas operativas en la alimentacion del solvente. La operacion de la columna se
realiza con la valvula de ingreso al extractor completamente cerrada, y se habilita el ingreso
a la columna por la valvula de tipo aguja conectada al cabezal. En el segundo orificio del
cabezal se ubica una termocupla tipo K, con vaina 1/8”, que permite sensar la temperatura
de fondo dentro de la columna. La imagen de la Figura 7.10, muestra también la linea de
fondo de columna, con didmetro nominal de 1/2” y 200 mm de longitud que permite
acumular refinado (por gravedad), el cual es extraido periédicamente por la valvula de
descarga de refinado, ubicada mas arriba sobre el panel estructural de operacién (ver

Figura 7.2).
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Figura 7.10. Fondo de columna y conexiones: (1) linea de solvente precalentado (2) valvula de alivio. (3)
ingreso del solvente al extractor (4) cabezal de fondo. (5) sensor temperatura de fondo (6) valvula de ingreso
de solvente a la columna (7) linea de producto refinado

El sistema posee, actualmente, dos equipos para el bombeo del solvente (CO2), los cuales se
muestran en la Figura 7.11. Inicialmente, se instalé un compresor de alta presiéon Newport
Scientific de diafragma con motor eléctrico (que puede operar con gases o liquidos). El uso
de este compresor conlleva un alto consumo eléctrico, elevado ruido durante su operacion
y problemas recurrentes en las valvulas de retencién o “check valves” del equipo. Este
problema esta relacionado con el encendido y apagado del equipo, y en particular al control
de la temperatura de alimentaciéon de solvente. Estas incomodidades motivaron la
instalacién de una bomba neumatica de la firma Maximator, modelo M-37 (L), presién y
temperatura maximas de 460 bar y 333 K, respectivamente, que funciona con aire lubricado
a presion controlada (2-10 bar). Los laboratorios de PLAPIQUI cuentan con un sistema de
aire comprimido a baja presién como linea de servicio, y su uso requirid la instalacion de
una valvula reguladora con trampa de agua (Presién maxima 10 bar) y un sistema de
lubricacion (Figura 7.12). Las conexiones de salida y entrada de la bomba neumatica son

3/8” BSP, por lo que fueron necesarios conectores para pasar a conexiones tipo NPT 14”.
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Para un caudal de CO> de 30 g/min y presion de descarga de 95 bar, la presidn de aire de

succion necesaria fue de 4 bar (con descarga atmosférica).

wd 71
wo 0§

70 cm

O

\agua ) b)

Aire a presion
admisible de

lubricado

_—
Aire
comprimido a
presion de
linea

Figura 7.12. a) Valvula reguladora de aire con trampa de
agua. Acondicionamiento del aire comprimido de succién
a la bomba neumitica. b) Sistema completo de
acondicionamiento de aire comprimido

Caudal de solvente

Para los ensayos el caudal promedio de CO; alimentado a la columna es de 26.6 g/min (14.5
L/min en CNTP) lo cual implica un tiempo de residencia estimado de 18 minutos entre la

entrada y salida del equipo a una velocidad de desplazamiento interno de 0.20 m/min.
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Gironi y Maschietti [12] muestran una velocidad de solvente similar (0.25 m/min) en una
columna de 20 mm de diametro interno para el desterpenado de aceite esencial de limén
con CO». Sin embargo, en su caso el tiempo de residencia en el equipo fue sélo de 4.7 min, ya
que la columna utilizada era de menor longitud (1.16 m). Hoshino y col. [13] presentan
velocidades de solvente similares en el fraccionamiento de extractos alcohdlicos de lupulo.
En cambio otros autores (Ruivo y col. [14] y Riha-Brunner [15]), en fraccionamientos a
escala piloto de aceites con CO2y bajo condiciones de temperatura y presion similares a los
ensayos de esta tesis (313 K- 323 Ky 96 bar - 115 bar), trabajan con velocidades de solvente
mayores (0.7 y 2.4 m/min). En base a los trabajos reportados en la literatura, se concluye
que el caudal de CO; seleccionado para la operacién continua es propicio para asegurar una

buena transferencia de masa entre refinado y extracto.

Recuperacion de productos

Tal como se menciona mas arriba, el producto refinado se obtiene directamente a través de
una valvula conectada a la linea del fondo de la columna, y su despresurizacion provoca la
eliminacion del CO; disuelto en el refinado. En el caso del extracto, el contenido de solvente
presurizado es sustancial, por lo que la recuperacién del producto de tope se realiza en un
separador donde se expande el extracto a 25 bar para bajar el poder solvente del CO2y logra
precipitacion de los sustratos extraidos en una segunda fase. El separador se ubica después
de la valvula reguladora de presién (BPR) que controla la presién de la columna a 95 bar y
permite operar a presion constante la unidad. En el caso del separador, este se controla con
una segunda valvula BPR ajustada en 25 bar (Tescom, P max 800 psi). El recipiente es un
cilindro de acero inoxidable de 50 mL, en cuyo fondo se encuentra una valvula que permite
colectar el extracto a presion ambiente con menor contenido de CO,. Este recipiente es
termostatizado con agua que fluye por una camisa externa. Para los ensayos de

fraccionamiento de acetatos de glicerol el separador se opera a temperatura de 268 Ky 25
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bar (condicidén bifasica para la composicion del extracto de la columna). Las extracciones de

muestra liquida se realizan de manera periodica.

Sistema de termostatizacion

Para finalizar la descripciéon de los sistemas auxiliares, y teniendo en cuenta que en la
configuracién actual la columna opera a temperatura constante, se listan detalles sobre los
bafios termostaticos. La conexion entre los bafios termostaticos y las respectivas camisas
térmicas se esquematizan en linea punteada en la Figura 7.3 y corresponden a mangueras
de PVC o silicona. La camisa calefactora que cubre la columna contiene agua destilada que
circula a la temperatura deseada (en este caso 313.2 K) desde un bafio termostatico modelo
Haake N3B (573 K max., precision 0.2 K). La bomba interna de este bafio termostatico no es
suficiente para superar los 4 m de columna de agua que se requieren para operar la
columna, por lo que se instalé una bomba centrifuga (Rowa Mini RW9) que impulsa el agua

por la camisa.

El precalentamiento del solvente, asi como la camisa calefactora del extractor se encuentran
conectados a un bafio termostatico modelo Vicking D100 (278 - 373 K, precision 0.5 K),

normalmente seteado 3 K por encima de la temperatura operativa del fraccionamiento.

El solvente que ingresa a la bomba neumatica (o al compresor) se mantiene en estado
liquido gracias a un bafio refrigerante Haake EK-51-1 (rango 223 - 313 K, precisién 1 K),
operado a 268 K. El agua fria de este equipo circula en serie por la camisa que mantiene
refrigerado el separador descripto en la seccién anterior, por impulso de una pequefia

bomba adicional sumergible (caudal maximo 300 L/h).

7.2.3  Procedimiento experimental
A continuacioén, se describen las tareas para llevar adelante un ensayo de fraccionamiento
tipico, una vez que la columna se encuentra cargada con el relleno correspondiente y se han

realizado pruebas de funcionamiento para verificar pérdidas en las lineas y recipientes. Es

187



Capitulo 7

fundamental testear hermeticidad con solvente puro a la presion de operaciéon en dias
previos a realizar los ensayos. Todos los elementos que se nombran se encuentran

esquematizados en la Figura 7.3.

En primer lugar, se carga sustrato al tanque de alimentacién (maximo al 80% de su
volumen), se conecta el fondo de este recipiente a la linea de succién de la bomba y el tope
a la linea de aire comprimido para generar una sobrepresiéon de espacio de cabeza de 1.5
barg. Luego, se termostatiza la columna (a 313 K) encendiendo el servicio auxiliar
correspondiente (Haake N3B). También se enciende el sistema de refrigeracion Haake EK-
51-1, que regula la temperatura de la alimentacién de solvente y del separador
(encendiendo también la bomba correspondiente). Asimismo, se activa el bafio calefactor
de la alimentacién de solvente fresco a la columna (Vicking D100). Con todo el sistema de
termostatizacion en funcionamiento, se esperan dos horas para estabilizar la temperatura
de todas las unidades. A continuacién, se presuriza la columna con CO: fresco, en esta etapa
se verifican las conexiones de alimentacion. Cuando se alcanza la presion de la columna se
abre la valvula de salida de tope y se regula la presién de la columna con su BPR. Se
recomienda en este paso regular también la presiéon en el separador con la segunda BPR.
Estos ultimos pasos, pueden realizarse el dia anterior al fraccionamiento, de esta manera la
columna ya se encuentra cargada con la cantidad necesaria de CO. y sélo debe
termostatizarse nuevamente por lapso de dos horas. Una hora antes del comienzo de la
operacion debe encenderse también, el control de temperatura del ingreso de la

alimentacidn por tope.

Una vez estabilizada la columna de alta presidn, bajo carga de solvente, se procede al
bombeo del sustrato. A tal fin, se activa la bomba dosificadora (Dosivac DE-AP 06/70)
mientras se mantiene cerrada la valvula de ingreso a la columna lo que permite medir
manualmente el caudal operativo, a través de la valvula de alivio en la descarga de la bomba

(Ia medicion se efectda por quintuplicado). Para controlar este caudal se puede utilizar
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tanto el regulador de desplazamiento de carrera del piston de la bomba, como la presién de
succién del recipiente de carga de los sustratos. Para caudales bajos de 1-2 g/min, la bomba
se utiliza en la posicidn del regulador menor a 2 y la presion operativa se controla en 1.5
barg en el tanque de alimentacién. Una vez fijado el caudal, se habilita su ingreso a la
columna y se espera el tiempo necesario para que el liquido alimentado en el tope escurra
por gravedad a través del relleno y alcance nivel en la trampa ubicada en el fondo de la

columna (ver Figura 7.4 y Figura 7.10).

El tiempo de bombeo de acetatos de glicerol sin circulaciéon de CO; para mojar el relleno con
el sustrato, se determind a través de pruebas de flujo efectuadas a presiéon atmosférica y una
temperatura tal que la viscosidad de la mezcla de acetatos sea similar a la viscosidad de la
mezcla en presencia de CO», es decir, en la operacién de la columna, lo que permite evaluar
también el hold up del relleno. El tiempo requerido de bombeo fue de 25 minutos (a 313 K
y 95 bar) para la mezcla a fraccionar. Es importante mantener un cierto nivel de liquido en
el fondo ya que éste actua de sello hidraulico durante la operacidn, evitando perdida del
solvente fresco que se alimenta por el fondo de la columna. Para verificar la llegada del

sustrato al fondo de la columna se abre la valvula de descarga de refinado.

Luego de 25 minutos de flujo de sustrato, se inicia el bombeo del CO, manteniendo cerrado
el paso por columna, y habilitando el paso del solvente por el extractor hasta regular y
estabilizar el caudal de solvente. Dicho caudal se mide con un totalizador de gases ubicado
en la descarga del separador. Una vez que el caudal de solvente se estabiliza, se habilita su
paso a la columna, se abren valvulas al separador y se cierran las valvulas del extractor,

iniciando asf la operacién continua de la columna de fraccionamiento.

La operacién continua se lleva adelante por 120 min y cada 3-4 minutos se descargan los
productos de tope y fondo para evitar el aumento del nivel de liquido en los recipientes. Las

muestras se colectan por intervalos de 10 a 20 minutos en recipientes de vidrio (Erlemeyers
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o balones de boca ancha) para determinar el caudal de las corrientes y su posterior analisis.
La toma de las muestras se realiza con guantes aislantes ya que los productos obtenidos en
el separador de tope pueden contener CO,s6lido a temperatura criogénica. Para determinar
la masa de las muestras obtenidas durante el ensayo, se utilizé una balanza de laboratorio
(A&D, max 3200g, £0.01g), siendo en general la masa de refinados y extractos del orden de

15 gy 1.5 g, respectivamente.

Por ultimo, pruebas preliminares en columnas de vidrio de 25 mL y didmetro similar a la
columna de fraccionamiento (19 mm), permiten observar el comportamiento del sustrato
liquido sobre los dos rellenos ensayados. Estas pruebas se realizan a 333 K y presién
atmosférica, y a un caudal constante de liquido de 1.5 g/mL. La temperatura es superior a
la planificada para el fraccionamiento supercritico con el objetivo de representar una
condicion de viscosidad similar a la que posee el liquido que desciende por la columnaa 313
Ky saturado con CO;. Para el relleno de virutas de teflon, se determina un hold-up dindmico
de 0.125 m3/m3, mientras que en el caso del relleno ceramico el hold-up hallado fue de 0.03
m3/m3. En secciones siguientes, se comparara este valor de referencia con el predicho por

ecuaciones semiempiricas.

7.3 Resultados y discusion
A continuacién, se presentan los resultados de la puesta en marcha del sistema de
fraccionamiento. Los ensayos de operacion continuo se realizaron a 95 bar y 313.15 K,

condicién que corresponde a una densidad de CO; de 580.01 kg/ms.

7.3.1  Ensayos con relleno de virutas de teflon

Las primeras pruebas de puesta en marcha de la columna se efectian utilizando virutas de
teflén como relleno (ver Figura 7.6). El ensayo de fraccionamiento de la mezcla de acetatos
se realiza por triplicado, y los resultados se muestran en la Tabla 7.3. Se opera en forma

continua durante 70 minutos, luego de bombear durante 30 minutos s6lo el sustrato para
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mojar el relleno. Los andlisis de composicién se realizan sélo para el primer y segundo
ensayo, a las muestras tomadas a los 45 min de operacién continua. Los resultados se
presentan en base libre de solvente (wi*) ya que el esquema experimental actual no permite

conocer la fraccién de CO; presente en los productos.

Tabla 7.3. Ensayos en columna rellena de virutas de teflén a 313 Ky 95 bar, muestras tomadas a 45 min de
operacidén. Caudal alimentacién 1.51g/min (+0.1 g/min) y relacién solvente alimentacién, S/F, 33 g/g (+4 g/g).

Alimentacion, Extracto, Refinado, Recuperacion en
Compuesto
wi* (g/8) wi* (g8/8) wi* (g8/8) el extracto %
Triacetin 0.23 0.630 0.070 81.9
Diacetin 0.49 0.320 0.560 20.0
Monoacetin 0.25 0.050 0.340 5.9
Glicerol 0.03 0.001 0.031 1.3

wi*: composicion libre de solvente

Si bien la composicién de los productos de los ensayos aparenta un resultado positivo, los
caudales de producto no lograron estabilizarse a lo largo de la experiencia. La Figura 7.13
muestra el comportamiento de los caudales de extracto y refinado observados en estos
ensayos alo largo de la operacion. Se observa que el caudal de refinado decae en los ensayos
con el tiempo de operacion, mientras esta tendencia no se evidencié en los caudales de
extracto. En contra de lo esperado y predicho por las simulaciones, los caudales de extracto
libre de solvente son mas altos que los del refinado. Este comportamiento (luego de
chequear las corrientes de ingreso a la columna) indica que la columna se inunda durante
la operacidn, en principio por una obturacién en la seccién baja de la columna causada por
la aglomeracién del relleno de tefléon. En efecto, una inspeccién de la columna, permitié
corroborar que el relleno no se encontraba distribuido uniformemente, y se observaron
tramos de relleno compactados que no permitian el flujo del sustrato junto al CO:
ascendente. Cabe destacar que este relleno fue previamente ensayado en la celda de

medicion de solubilidades (Capitulo 3) y no presento mayores inconvenientes.
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Figura 7.13. Caudal de refinado y extracto en columna rellena con virutas de teflén operando a 313 Ky 95 bar.
Los simbolos llenos y vacios corresponden a refinado y extracto, respectivamente: (e y o) primer ensayo, (¢ y
0) segundo ensayo y (m y 0O) tercer ensayo.

7.3.2  Pruebas con relleno ceramico cilindrico

Luego de los problemas de inundacién observados con el relleno de teflon, se realizan tres
ensayos de fraccionamiento utilizando cilindros ceramicos (di 6 mm) como relleno. La Tabla
7.4 presenta los resultados obtenidos en este caso. Por su parte, la Figura 7.14 muestra el
comportamiento de los caudales de ambos productos a lo largo del tiempo de operacion.
Con el relleno cerdmico se logra operar la columna durante 160 minutos sin observar
variaciones significativas en el caudal de refinado a partir de la primera hora de operacion.
Los caudales de la Tabla 7.4 en cada ensayo fueron medidos de manera independiente. La
alimentacion se especifica regulando la bomba, y los caudales de refinado y extracto
corresponden al promedio de las ultimas tres muestras, luego que el sistema comienza a
operar en estado estacionario. El caudal de CO; se determina por lectura directa del
totalizador de gases. En los ensayos realizados se observd una relacién masica
extracto/refinado estable, en torno a 0.43 (promedio), en contraposicion con el

comportamiento del relleno anterior (virutas de teflon).
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Figura 7.14. Caudal de refinado y extracto en columna rellena con relleno cerdmico operando a 313 Ky 95
bar. Los simbolos llenos y vacios corresponden a refinado y extracto, respectivamente: (® y 0) Primer ensayo,

(#y 0) Segundo ensayo, (m y 0) Tercer ensayo.

Tabla 7.4. Ensayos en columna rellena de anillos ceramicos de 6mm de didmetro a 313 Ky 95 bar. Resultados
promedio luego de una hora de operacion (al alcanzar estado estacionario).

Caudal de Caudal de Caudal de Caudal de Error en
alimentacién solvente extracto refinado balance de
(g/min) (g /min) (g/min) (g/min) masa global
Ensayo 1 1.62+0.10 30.3£2 0.43+0.05 1.41+0.18 119 %
Ensayo 2 1.47+0.10 26.2+2 0.52+0.12 0.90+£0.10 3.5%
Ensayo 3 1.46+0.10 23.2%2 0.51+0.10 1.08+0.15 7.8%
Promedio* 1.52%0.20 26.6+4 0.49+0.15 1.13+0.46 6.6%

*Estos valores se tomaron como referencia para los calculos de nimero de etapas del ensayo

Los productos de tope y fondo obtenidos en la columna presentaron un aspecto visual

claramente diferente, la Figura 7.15 muestra la imagen de un refinado y un extracto, donde

se puede observar la diferencia de color que presentan los productos. Ademas, al mover los

recipientes se percibe una deferencia notable en la viscosidad de ambos productos. La Tabla

7.5 reporta las composiciones de refinado y extracto obtenidas en la operaciéona 313 Ky 95

bar. Como puede observarse, el refinado posee sélo un 2% de triacetin. Asf, el contenido de

triacetin se reduce en un orden de magnitud respecto a la composicién de la mezcla

alimentada. Por otra parte, la fase extracto contiene menos del 0.2% de glicerol y sélo un
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4% de monoacetin, indicando que en los ensayos se logré un corte efectivo entre

monoacetin y diacetin.

Tabla 7.5. Composiciones de los productos obtenidos en los ensayos de fraccionamiento a 313 Ky 95 bar, 1.52
g/min de alimentacién de mezcla comercial, 26.6 g/min COz2.

wi* en la Recuperaciéon % en
wi* en el Extracto  wi* en el Refinado
alimentacion el extracto
Triacetin 0.233 0.619+0.0012 0.020£0.0041 80.4
Diacetin 0.487 0.339+0.0122 0.535+0.0396 21.0
Monoacetin 0.252 0.041+£0.0102 0.386+0.0204 4.9
Glicerol 0.028 0.001+£0.0008 0.055+0.0100 1.5

Figura 7.15. Extracto y refinado obtenido en el procesamiento de la mezcla comercial de acetatos de glicerol
con CO2

7.3.3  Determinacién del niimero de unidades de transferencia

eracto libre de
solvente: 0.49

Alimentacion g/min
acetatos de glicerol:
1.62 g/min

Alimentacién de CO,;: Refinado libre de

solvente: 1.13 g/min

26.6 g/min ﬁ

Figura 7.16. Esquema basico de la simulacién del ensayo en GC-EXTRACT
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Como se presenta en los capitulos anteriores, el modelo GCA-EOS permite describir el
comportamiento de fases del sistema CO; + acetatos de glicerol. La simulacién del ensayo
experimental (esquematizado en la Figura 7.16) arroja que la columna consta de 4 etapas
de equilibrio, lo que permite inferir un valor promedio de HETS de 0.88 m (considerando la
altura efectiva de relleno de 3.50 m). El calculo del nimero de etapas de equilibrio se lleva
a cabo con la subrutina GC-EXTRACT [16], de manera tal que se reproduzcan las
concentraciones de los compuestos en ambas fases. La Tabla 7.6 compara la concentracién
libre de CO; de los productos obtenidos con las composiciones predichas por la GCA-EOS.
La simulacién de 3 o 5 etapas de equilibrio no resulta en diferencias importantes en la
concentracién de triacetin, sin embargo, 3 y 5 etapas resultan en una composiciéon de
monoacetin en el extracto que se desvia -14% y +21%, respectivamente.

Tabla 7.6. Composiciones mésicas de los productos obtenidos en los ensayos de fraccionamiento y prediccién

de la GCA-EOS para el fraccionamiento en 4 etapas a 313 Ky 95 bar y alimentaciones de 1.52 g/min para los

acetatos y 26.6 g/min de solvente.

wit wi* en el Extracto wi* en el Refinado
alimentacion Exp. GCA-EOS Exp. GCA-EOS
Triacetin 0.233 0.619+0.0012 0.623 0.0200.0041 0.029
Diacetin 0.487 0.339+£0.0122 0.332 0.535+0.0396 0.568
Monoacetin 0.252 0.041+£0.0102 0.044 0.386+£0.0204 0.361
Glicerol 0.028 0.001+£0.0008 0.001 0.055+£0.0100 0.042

Caida de presion

Para medir la caida de presién en una columna es necesario contar con transductores de
presion de alta precision (menor a un 1 bar) adecuados para alta presion. Por ejemplo,
Stockfleth y Brunner [17] utilizan sensores de presion con precisiéon de 1*¥10-4y 5 *10-4 bar
en la evaluacion hidraulica de columnas de columnas de alta presion. La instrumentacion
actual de la columna no permite sensar la caida de presién del equipo, por lo que, en este
trabajo, se infiere a partir de la correlaciéon presentada en el Capitulo 6 para columnas

rellenas.
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A partir de los datos de caudales del ensayo a 313 Ky 95 bar, asi como de las propiedades
fisicas de cada fase, se calcula a partir de la correlaciéon generalizada de caida de presién
(Figura 6.1 del Capitulo 6). Esta correlacion se selecciond para el calculo por ser valida para
rellenos random, y ha sido contrastada con cientos de datos de literatura [4]. Kister [4],
comenta que las caidas de presion obtenidas a partir de ella son conservativos,
particularmente para rellenos pequeiios (caso de los anillos Raschig de 6 mm) y sistemas
no acuosos con parametro de flujo (X) bajos (0.03-0.3). El caso bajo analisis (X=0.045 e
Y=0.02, Tabla 7.7), se corresponde con una caida de presién menor a 0.05 plg H,O/pie de
altura (4.2 mmH,0/m) de relleno. Cabe destacar que la ubicacién del punto operativo,
muestra un %inundaciéon menor al 10%, apartado de la regién operativa recomendada
(alrededor del 80%, ) y en consecuencia se corresponde con el alto valor de HETS, cercano
al metro, y casi el triple del sugerido por Kister [4] para operaciones en columnas de
didmetro pequefio.

Tabla 7.7.X e Y para ingreso a la correlacion presentada en la Figura 6.1 del caso experimental y caida de presion

obtenida.

X Y inHZO/ftrelleno mmHZO/mrelleno

0.045 0.020 <0.05 <4.2

Hold-u
La Tabla 7.8 muestra valores de hold-up predichos con distintos modelos propuestos en
literatura. Las propiedades fisicoquimicas de las fases necesarias para los calculos se listan

en la Tabla 7.9, a partir de las fuentes indicadas en la misma tabla.
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Tabla 7.8. Hold-up calculado a partir de los modelos referenciados para el caso experimental a 313 Ky 95 bar

h. (m3 liquido/

Autores Modelo para el calculo Ecuacion
m3 relleno)
Fr13 rap2/3
h, = [12 _L] [_h]
Re, a
Billet y Shultes [18] Re, =ML fr, = % 7.1-7.4 0.012
L
‘L—h = C,Rel>Fr2! paraRe, <5
0.25
h, = ca®831'* (—ML )
Suess y col [19] Hw,o 7.5 0.026
c=0169yx =0.37 L' <40 m3/m?h
h’L = a6
Olujic y col [20] 5= ( 3uLu; )1/3 7.6y7.7 0.029
pLg a sen45°
Mersmann y Deixler [21] Aproximado por grafica en referencia [21] - 0.025
Ensayo experimental - - 0.03

preliminar

Los autores presentados en la Tabla 7.8, fueron seleccionados en base a los ensayos
experimentales reportados por Ruivo y col. [22] en una columna rellena de fraccionamiento
a contracorriente con CO2 Ruivo y col. [22] sefalan que la ecuacién de Billet-Schultes [18]
subestima el hold-up, y como se muestra en la Tabla 7.8, dicho modelo arroja el valor que
mas se aparta (0.012 m3 /m3) entre todos los autores. Si bien el ensayo experimental
preliminar carece de la precisién deseada, las ecuaciones de Suess y col. [19], Mersmann y
Deixer [21], y Olujic y col. [20] predicen valores cercanos al observado. Si bien el modelo de
Olujic y col.[20] es muy sencillo, estima el h; como el producto del rea disponible de relleno
por el espesor del film de liquido, fue utilizada con buenos resultados en columnas con
anillos ceramicos (datos reportados en Mackoviack [23]). Este modelo, asi como la
prediccion de Mersmann y Deixler [21] son recomendados por Mackoviack [23] para casos
con flujo de liquido laminar (como es el caso de los ensayos disefiados) con desvios menores

al 20%, en concordancia con los valores reportados en la Tabla 7.8.
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Tabla 7.9. Propiedades fisicoquimicas de las fases adoptadas para el calculo del h; y el HTU y HETS para el

fraccionamiento de acetatos de glicerol con COza 313 Ky 95 bar.

Simbolo Propiedad Valor Fuente Unidades
a Area interfacial del relleno 7719 Billet and Schultes [11] m2/m3
£ Porosidad 0.73 Billet and Schultes [11] m3/m3

Cy,C,y  Parametros caracteristicos del 1.09 Billet and Schultes [11] i

C, relleno 1.13y0.03
D, Coeficiente de difusividad del 1.20%10-8 Catchpole [24] y su correccién de m2/seg
gas 1997.
Velocidad superficial de la fase
u . 2
g liviana 1.385 Dato del ensayo kg/m2seg
Ug Viscosidad de la fase liviana 4.88%10-5 Solvente puro, NIST [25] Pa.seg
Pg Densidad de la fase liviana 637.9 Solvente puro, NIST [25] kg/m3
Di (cula del
d, idmetro de particula de 0.006 Parametro del relleno m
relleno
us Viscosidad del liquido 3.35 Dato experimental, esta tesis kg/m.h
ot Densidad del liquido 1037.5 Dato experimental, esta tesis kg/m3
a,, Area mojada (de transferencia) 512.7 Onday col. [26] m2/m3
Hw,o Viscosidad del agua a 20°C 0.001 NIST [25] Pa.seg
Coeficiente de difusividad del
Df oeticiente , © _1 ustvidad de 1.659*10-8 Wilke-Chang[27] m?/seg
liquido
Velocidad ficial de la f.
uy elocda Slll;elll;é(;la ¢latase 0.080 Dato del ensayo kg/m?2seg
c? Tensidn superficial 10 Wainaug-Katz, recomendada [28] dynas/cm
3 Tension superficial critica 61 Relleno ceramico [29] dynas/cm
L Flujo molar 1.145*10-3 Dato del ensayo kmol/h
A Area transversal de la columna 3.110¢ Dcoi=0.002m m?

aLas propiedades del refinado fueron calculadas con la composicidn predicha por la GCA-EOS.

Numero de etapas de equilibrio

A continuacién, se compara el HETS estimado a partir del nimero de etapas que predice GC-

EXTRACT para el ensayo experimental con el que se puede inferir a partir de la altura de

unidad de transferencia (HTU) estimada por correlaciones y en base a las propiedades

reportadas en la Tabla 7.9. El HETS bajo condiciones de flujo molar total constante (sin

reaccidn) esta relacionado con el HTU segun la Ecuacién 7.8.

HETS = HTU —
A-1

Ini
L con 1 #1

’

1=
mo

78y7.9
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Las propiedades fisicoquimicas utilizadas en los calculos se reportan en la Tabla 7.9. Para el
calculo de la HETS (através de la HTU) se siguieron los pasos detallados por Coker [10] para
el How, basados en el coeficiente global de transferencia de masa Ki.. el cual se estima a partir
de las resistencias individuales kg, ¥ kia calculadas con las ecuaciones de Onda y col. [26]
(Ecs 7.10-7.12) que complementan las ecuaciones del modelo presentadas en el capitulo

anterior (ver Seccion 6.3.1).

0.7 1/3
kg [% = 2.00%(;%) <p:f)g) (ad,) ™ 7.10
1 1 1
m - mkgaP + kpap 711
HTU = H,, = L 7.12
AK;a

Siguiendo el enfoque de Onda y col. [26] y con los datos del ensayo a 313 K y 95 bar, se

determina 0.81 m de HETS (HTU 0.6 m). Onda y col. [26] sefialan que el modelo que

proponen puede presentar un desvio hasta del 30% del valor real de HETS, lo que se agudiza

en columnas de mas un metro de altura total. Las resistencias de cada fase pueden

compararse a partir de su aporte en la ecuacién 7.11, en este caso el término de la fase
kg

liviana tiene el valor de 13.8 o el de la fase pesada 0.16 Sk%. Dado que el aporte de la fase

livianaenlaec 7.11 es sumamente mayor en el sistema (la relaciéon con K; a en esta ecuacion

es inversa), es posible concluir que la resistencia dominante se encuentra en la fase liquida.

Por otra parte, el método de calculo de coeficientes de transferencia de masa presentado
por Billety Schultes (Ecuaciones 7.13-7.22) [18] fue aplicado por Ruivo y col.[22] a ejemplos
de fraccionamiento supercritico con desviaciones promedio de un 27%. En el caso del
fraccionamiento de acetatos arroj6o un HETS de 1.15 m, prediccion que esta en el orden de
lo predicho por la GCA-EOS y el modelo de Onda. Si bien en la literatura se presentan otros
modelos de calculo, muchos de ellos han sido desarrollados para casos de flujo de liquido
turbulento o para rellenos estructurados, por lo que las ecuaciones incluyen parametros del

relleno que no se encuentran disponibles para los anillos utilizados en esta tesis.

199



Capitulo 7

uLpLdp u?d
d, = 4¢/a Reyp = ey = — nPL
My
a
%h = 1.5(ad,) "SRe[ 2 Wep S Fr0*°
1
y _1(1)3(4hl£)1/2uL a
L= C,\12/) \D,au, a \app
Uy Py thy
Re, = Sc, =
Toaw, " puDy
1
1 1 rde\z _% _% u,a
H; = c (e — hy)2 (F) Re *Sc, Dyapn

L
HTU = Hyy = H, +—H,
OL L mG g

Fth =

7.13-16

7.17

7.18

7.19-7.20

7.21

7.22

En la literatura se pueden encontrar valores HETS para fraccionamientos con CO; en

columnas de diametro pequeios desde 0.38 m para el caso de fraccionamiento de aceite de

limoén [12] hasta 2.4 m, reportado por Brunner y Machado [2] en el fraccionamiento de

destilados de aceite de palma. Si bien se toman como referencia los valores encontrados en

literatura, es dificil hacer una analogia, ya que depende fuertemente del sistema a

fraccionar, las condiciones operativas, asi como de las caracteristicas constructivas del

equipo. En principio los resultados obtenidos en esta tesis muestran una altura equivalente

teodrica de la unidad de transferencia cercana al metro (0.88 m).
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Anexo 7.A: Simulacion de la columna experimental a distintas relaciones de
caudales operativos

En los ensayos experimentales presentados se logr6 la validacion de los modelos
presentados en capitulos anteriores y realizar el fraccionamiento de la mezcla con el sistema
construido. Los resultados del ensayo presentado muestran que se logré un extracto con
bajo contenido de monoacetin y un refinado en el que el contenido de triacetin del 3% g/g.
Asimismo, los productos obtenidos no poseen una concentracién en monoacetin ni triacetin
para ser considerados puros. Si bien el ensayo experimental se trabajé con una relaciéon
solvente alimentacién (S/F) determinada, es posible predecir el comportamiento del equipo
experimental para otras relaciones, combinando los resultados del calculo de HETS y la

herramienta GC-EXTRACT.

En este caso, la altura total de la columna se considera fija (3.5 m de altura efectiva de
relleno), asi como la temperatura, presion y caudal de la mezcla de acetatos alimentadas.
Para un dado S/F se evaltia la HETS con las ecuaciones de transferencia de masa, y luego a
partir de este valor y la altura de la columna, se determina el niimero de etapas teéricas. La
Tabla 7.1 contiene el resultado de las simulaciones de la columna a distintos caudales de
solvente lo que implica un cambio en la HETS y de esta manera en el numero de etapas
equivalentes. Al aumentar el caudal de solvente, y mantener el resto de las variables
operativas fijas, el nimero de etapas tedricas en la columna disminuye, ya que aumenta la
HETS. El efecto de S/F en la composicion de monoacetin en el extracto es baja ya que esta
composicién se mantiene casi constante en 4% g/g, mientras que en el refinado la
recuperacion de este compuesto aumenta con relaciones de solventes altas hasta el 38%
g/g (partiendo de 25% g/g monoacetin alimentado). Estas simulaciones muestran que no
es posible concentrar los compuestos en un equipo a contracorriente simple y es necesario
plantear operaciones con reflujo para mantener las altas recuperaciones del compuesto en

el fondo con una mayor concentracién. Asimismo, en una operacién de esta columna a

201



Capitulo 7

contracorriente simple parece ser apropiado disminuir la relaciéon de solvente alimentado
(a 12/15) para obtener concentraciones similares con mejores recuperaciones de

monoacetin en el fondo.

Tabla 7.10. Influencia de la relacién solvente/alimentacidn g/g en una columna de 3.5 m de altura efectiva de
relleno a 313 Ky 95 bar, para fraccionar una mezcla de acetatos cuya composicioén corresponde a la Tabla 7.1.

S/F HETS Wohriacetin* ~ Wmonoacetin® ~ Whriacetin® ~ Wmonoacetin miflf)l;r:;?rfleonnel Extracto*/F
(m) Extracto Extracto  Refinado  Refinado refinado (%) (g/min/g/min)
27 1.17 3 0.57 0.05 0.02 0.38 92.87 0.38
19 0.88 4 0.62 0.04 0.03 0.36 94.07 0.34
15 0.71 5 0.67 0.04 0.06 0.34 95.45 0.28
12 0.58 6 0.68 0.04 0.10 0.32 96.28 0.24
9 0.44 8 0.68 0.04 0.14 0.30 97.29 0.17
7 035 10 0.68 0.04 0.17 0.28 97.92 0.13

Extracto*/F, refiere al caudal extracto en base libre de solvente/caudal de sustratos alimentado

202



Ensayos piloto de fraccionamiento de acetatos de glicerol

7.4 Referencias

(1]
(2]

(3]

[14]

[15]
[16]
[17]
(18]
[19]

[20]

[21]

[22]

[23]
[24]
[25]
[26]
[27]

[28]

].D. Seader, E.J. Henley, D. Keith Roper, Separation Process Principles Chemical and Biochemical
Operations, Third edit, John Wiley & Sons, Inc., 2011.

G. Brunner, N.T. Machado, Process design methodology for fractionation of fatty acids from palm fatty
acid distillates in countercurrent packed columns with supercritical CO2, J. Supercrit. Fluids. 66 (2012)
96-110. https://doi.org/10.1016/j.supflu.2012.02.012.

M. Sato, M. Kondo, M. Goto, A. Kodama, T. Hirose, Fractionation of citrus oil by supercritical
countercurrent extractor with side-stream withdrawal, ]. Supercrit. Fluids. (1998).
https://doi.org/10.1016/S0896-8446(98)00065-5.

H. Kister, Distillation Design, First, McGraw-Hill Education, Michigan, 1992.

R.F. Jr. Strigle, Packed tower design and applications: random and structured packings, Second,
Houston, Texas, 1994.

V. Bessou, D. Rouzineau, M. Prévost, F. Abbé, C. Dumont, J.P. Maumus, M. Meyer, Performance
characteristics of a new structured packing, Chem. Eng. Sci. 65 (2010) 4855-4865.
https://doi.org/10.1016/j.ces.2010.05.029.

F.Jin, G. Zhang, Y. Jin, Y. Watanabe, A. Kishita, H. Enomoto, A new process for producing calcium acetate
from vegetable wastes for use as an environmentally friendly deicer, Bioresour. Technol. 101 (2010)
7299-7306. https://doi.org/10.1016/j.biortech.2010.04.081.

L. Spiegel, W. Meier, Distillation columns with structured packings in the next decade, Chem. Eng. Res.
Des. 81 (2003) 39-47. https://doi.org/10.1205/026387603321158177.

R.H. Perry, Chemical Engineers Handbook, seventh, McGraw-Hill, 1997.

AK. Coker, Packed Towers, in: Ludwig’s Appl. Process Des. Chem. Petrochemical Plants, Elsevier, 2010:
pp. 483-678. https://doi.org/10.1016/B978-0-7506-8366-1.10014-3.

R. Billet, M. Schultes, Fluid dynamics and mass transfer in the total capacity range of packed columns up
to the flood point, Chem. Eng. Technol. 18 (1995) 371-379. https://doi.org/10.1002 /ceat.270180602.
F. Gironi, M. Maschietti, Continuous countercurrent deterpenation of lemon essential oil by means of
supercritical carbon dioxide: Experimental data and process modelling, Chem. Eng. Sci. 63 (2008) 651-
661. https://doi.org/10.1016/j.ces.2007.10.008.

Y. Hoshino, M. Ota, Y. Sato, R.L. Smith, H. Inomata, Fractionation of hops-extract-ethanol solutions using
dense CO2 with a counter-current extraction column, ]J. Supercrit. Fluids. 136 (2018) 37-43.
https://doi.org/10.1016/j.supflu.2018.02.005.

R. Ruivo, M.J. Cebola, P.C. Simdes, M.N. da Ponte, Fractionation of edible oil model mixtures by
supercritical carbon dioxide in a packed column. Part [: Experimental results, Ind. Eng. Chem. Res. 40
(2001) 1706-1711. https://doi.org/10.1021/ie000747y.

V. Riha, G. Brunner, Separation of fish oil ethyl esters with supercritical carbon dioxide, ]J. Supercrit.
Fluids. 17 (2000) 55-64. https://doi.org/10.1016/5S0896-8446(99)00038-8.

E.A. Brignole, P.M. Andersen, A. Fredenslund, Supercritical fluid extraction of alcohols from water, Ind.
Eng. Chem. Res. 26 (1987) 254-261. https://doi.org/10.1021/ie00062a013.

R. Stockfleth, G. Brunner, Holdup, pressure drop, and flooding in packed countercurrent columns for the
gas extraction, Ind. Eng. Chem. Res. 40 (2001) 347-356. https://doi.org/10.1021/ie000466q.

R. Billet, M. Schultes, Predicting mass transfer in packed columns, Chem. Eng. Technol. 16 (1993) 1-9.
https://doi.org/10.1002/ceat.270160102.

P. Suess, L. Spiegel, Hold-up of mellapak structured packings, Chem. Eng. Process. Process Intensif. 31
(1992) 119-124. https://doi.org/10.1016/0255-2701(92)85005-M.

7. Olujié, A.B. Kamerbeek, J. De Graauw, A corrugation geometry based model for efficiency of structured
distillation packing, Chem. Eng. Process. Process Intensif. (1999). https://doi.org/10.1016/S0255-
2701(99)00068-9.

Mersmann A. Deixler A. Packungskolonnen, Transp. Der Verfahrenstechnik. 58 (1986) 419-447.
https://doi.org/10.1007 /978-3-642-25149-8_13.

R. Ruivo, M.J. Cebola, P.C. Simdes, M. Nunes da Ponte, Fractionation of edible oil model mixtures by
supercritical carbon dioxide in a packed column. 2. A mass-transfer study, Ind. Eng. Chem. Res. 41
(2002) 2305-2315. https://doi.org/10.1021/ie0106579.

J. Mackowiak, Fluid Dynamics of Packed Columns: Principles of the Fluid Dynamic Design of Columns
for Gas/Liquid and Liquid/Liquid Systems, first, 2009.

0.]. Catchpole, M.B. King, Measurement and Correlation of Binary Diffusion Coefficients in Near Critical
Fluids, Ind. Eng. Chem. Res. 33 (1994) 1828-1837. https://doi.org/10.1021/ie00031a024.

NIST, NIST Chemistry WebBook, National Institute of Standards and Technology, Gaithersburg, MD,
2005. https://doi.org/https://doi.org/10.18434 /T4D303.

K. Onda, H. Takeuchi, Y. Okumoto, Mass transfer coefficients between gas and liquid phases in packed
columns, J. Chem. Eng. Japan. 1 (1968) 56-62. https://doi.org/10.1252 /jcej.1.56.

C.R. Wilke, P. Chang, Correlation of diffusion coefficients in dilute solutions, AIChE J. 1 (1955) 264-270.
https://doi.org/10.1002/aic.690010222.

B. Poling, ].M. Prausnitz, J.P. O’Connell, The Properties of Gases and Liquids, Fifth edit, 2001.

203



Capitulo 7

https://doi.org/10.1063/1.3060771.

[29] 0.]. Catchpole, J.C. Von Kamp, ].B. Grey, Extraction of Squalene from Shark Liver Oil in a Packed Column
Using Supercritical Carbon Dioxide, Ind. Eng. Chem. Res. 36 (1997) 4318-4324.
https://doi.org/10.1021/ie9702237.

204



Capitulo 8. Disefio conceptual de columnas de
fraccionamiento de acetatos de glicerol

En este capitulo, se discute el disefio conceptual de columnas rellenas con el objetivo de
producir monoacetin y diacetin de alta pureza, a partir de una mezcla de concentracion
similar a la disponible en el mercado. Se selecciona dicha mezcla modelo, ya que es la que
presenta mayor dificultad de fraccionamiento por el elevado contenido de triacetin, tal
como se mostré en el Capitulo 6. Los resultados presentados a continuaciéon son la
recopilacion de simulaciones de columnas isobaricas llevadas a cabo en el entorno de GC-
EXTRACT, rutina detallada en el Capitulo 6 que cuenta con la GCA-EOS en su paquete

termodinamico.

Una operacién continua para fraccionar tres compuestos requiere de al menos dos
columnas. Dado el elevado costo de capital asociado a tecnologias de alta presion, se
planifica un proceso por lotes, esto es, en la misma columna llevar a cabo inicialmente la
refinacion de monoacetin a partir de la mezcla comercial, y a continuacion, lo propio para
refinar diacetin a partir del extracto de la primera separacion. Los resultados discutidos en
capitulos anteriores muestran que es mas dificil el corte triacetin/diacetin que el de
monoacetin/diacetin, por ello se refina primero monoacetin. En funciéon de las necesidades

de ambos fraccionamientos, se definira el disefio de una inica columna multifuncion.

8.1. Refinacion de monoacetin

La alimentacidén a la primera columna consiste en la mezcla comercial libre de glicerol, esto
es, 23.3% g/g triacetin, 48.7% g/g diacetin y 28.0%g/g monoacetin. Respecto del trabajo de
separacion que debe realizar la unidad, se especifica una calidad de monoacetin al 95% en

peso, y se pretende alcanzar una recuperacién de monoacetin en el refinado (R1) de por lo
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menos 95%. En primer lugar, se evalua si es posible llevar a cabo el fraccionamiento de

manera simple, en columna de extraccién isotérmica contracorriente con CO».

8.1.1. Fraccionamiento isotérmico a contracorriente

La Figura 8.1 muestra el efecto de la temperatura, presién y nimero de etapas de equilibrio
sobre el consumo de solvente (S/F, relacién masica de solvente a alimentacion) y sobre la
recuperacién de fondo del producto menos volatil cuando se especifica su concentracién en
refinado igual a 95%. El efecto de temperatura y presion se evalia para una columna de 8
etapas (Figura 8.1 a y b), valor que se mostré aproximadamente adecuado en Capitulo 6.
Respecto del consumo de solvente, se observa un efecto pronunciado de la temperaturay la
presion. Por el contrario, el efecto de estas variables sobre la recuperaciéon de monoacetin
en refinado no es tan significativo, en este caso para el rango de condiciones evaluadas la
recuperacion se mantiene entre 70 y 80%. Para evitar un consumo muy elevado de CO3, se
recomienda operar a temperaturas por debajo de 310 K y presiones superiores a 90 bar.
Respecto al efecto del numero de etapas, se observa en la Figura 8.1.c que, a partir de 8a 10

etapas, no se logran mejoras sustanciales en el consumo de solvente ni en la recuperacion

de monoacetin.

100 300 100
95 bary 8 etapas / a)

306 Ky 8 etapas b) 150

90 | / F 250

; L 200
=3
1 S~
o~ 1509
70 A /

’ - 100
60 L»

L 50

- 100

80

S/F

- 50

Recuperacion monoacetin en R1
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50 T T T 0
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100 306 Ky 91 bar c) 140

120
Figura 8.1. Prediccién con GCA-EOS del efecto de a)

100 temperatura, b) presion y €) numero de etapas de

equilibrio en el consumo de solvente (S/F, eje
80 & derecho, linea discontinua) y sobre la recuperacion de

w s . . .

monoacetin en el producto de fondo (eje izquierdo,
60 linea continua). Especificaciones: concentracion
(kg/kg) de alimentaciéon (23.3% triacetin, 48.7%
diacetin y 28% monoacetin) y de producto refinado

40
(95% monoacetin).

Recuperaciéon monoacetin en R1

20

Segun las simulaciones realizadas, en una columna de operacion isotérmica, se recomiendan
aproximadamente 10 etapas de equilibrio operando a 306 K, 91bar y con una relaciéon S/F
49.5 g/g para obtener la recuperacién maxima de monoacetin en el refinado. La Tabla 8.1
presenta composiciones y caudales de las corrientes involucradas si este fuera el caso. El
andlisis de las simulaciones muestra que la maxima recuperacién de monoacetin en el
refinado es del 78.9%, la cual no se considera suficiente, y podria mejorarse incorporando

reflujo en el tope de la columna.

Tabla 8.1. Caudales (kg/h) y composicion (kg/kg) de alimentacién (F1), solvente (S1), extracto(E1) y refinado
(R1) para una operacion con 10 etapasa 306 K, 91 bary S/F de 49.5 g/g. Recuperacién monoacetin en el refinado,
78.5%

F1 S1, CO2 E1 R1
305.9K 91bar 305.9K 91bar 305.9K 91bar 305.9K 91bar
Caudal w Caudal w Caudal wi* Caudal wi*
(kg/h) (kg/kg)  (kg/h)  (kg/kg)  (kg/h)  (kg/kg)  (kg/h)  (kg/kg)
Triacetin 4.66 0.233 - - 4.66 0.314 0 0.000
Diacetin 9.74 0.487 - - 9.49 0.610 0.25 0.050
Monoacetin 5.60 0.28 - - 1.20 0.076 4.40 0.950
COz - - 990.0 1 988.2 - 1.8 -
Total 20 1 990 1 1003.55 1 6.45 1

w*, composicion libre de solvente
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8.1.2. Fraccionamiento no isotérmico con reflujo interno

La operacion de una columna con punto caliente (hot finger) genera un reflujo interno por
gradiente de temperatura. Este modo de operacion para fraccionamiento con CO; fue
sugerido por Eisenbach! e implementado por EspinosaZ en el fraccionamiento de aceite de
naranja. Generar refluyjo mediante un punto caliente en tope de la columna es muy
conveniente porque no requiere de recipientes adicionales de elevado costo, adecuados

para alta presion.

Para simular este caso, y en base a los resultados anteriores, se considera una columna de
11 etapas. Esto es, diez etapas inferiores de operacion isotérmica (303.15 K) y una etapa
superior que corresponde al punto caliente o hot finger. Esto significa que la alimentacion
desciende a la segunda etapa de equilibrio. Se selecciona una temperatura levemente menor
a la sugerida para la operacidn isotérmica para otorgar una mayor amplitud al rango de
temperaturas operativas de la primera etapa. La Figura 8.2 muestra el efecto de la
temperatura de la primera etapa y la presidon de operacion, igual que antes, sobre el S/F
requerido para cumplir el objetivo de pureza (refinado 95% g/g monoacetin) y sobre la
recuperacion de monoacetin. La Figura 8.2.a muestra que cuanto mayor es la temperatura
de la primera etapa mayor es la recuperacidn, consistente con un mayor reflujo interno, sin
embargo, también aumenta el consumo de solvente (S/F) necesario. Como puede
observarse, incorporando en la operacién reflujo interno es posible alcanzar
recuperaciones por encima del 95%. Ademas, operar a presiones menores a 100 bar

conlleva a un elevado consumo de solvente. Por otra parte, es interesante notar que

1'W. Eisenbach, Supercritical Fluid Extraction: a Film Demonstration., Berichte Der Bunsengesellschaft/Physical
Chem. Chem. Phys. 88 (1984) 882-887. https://doi.org/10.1002 /bbpc.19840880922.

2 S.N. Espinosa, Procesamiento supercritico de productos naturales. Modelado, analisis y optimizacion,
Universidad Nacional del Sur, 2001.
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presiones por encima de 140 no permiten alcanzar una recuperacién del 95% de

monoacetin. En este caso, se recomienda operar una columna de 11 etapas con un punto

caliente de 323.15K,a 116 bary S/F=79. La Tabla 8.2 reporta composiciones y caudales de

las corrientes para la operacion descripta que permite obtener monoacetin al 95% con una

recuperacion también del 95%. En resumen, se comprueba que existen condiciones que

permiten alcanzar el objetivo de recuperacion, sin embargo, esto implica un elevado

consumo de solvente. Por ello, a continuacién, se evalta si es posible reducir el consumo de

solvente mediante operacién con reflujo externo.

300 A

250 A

100 -

50

1
1
1
1 1 ’
1
1
1

1
88ba 95 bar; 102/
i K bar
/ ) ’
,‘ 1 /
k / / 116
. ) / bar
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70
65 A
60
55 4
50

Recuperacién monoacetin en R1

b)

Figura 8.2. Purificaciéon de monoacetin al 95% (kg/kg) en columna de 11 etapas de equilibrio (alimentacién
en etapa 2). Las 10 inferiores a 303.15 K y con reflujo interno por hot finger en la primera etapa. Efecto de
temperatura de la primer etapa y presion de columna sobre a) consumo de solvente (S/F) y b) recuperacion

de monoacetin.
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Tabla 8.2. Caudales (kg/h) y composicién (kg/kg) de la alimentacidn (F1), solvente (S1), extracto(E1) y refinado
(R1), para una operacién con un punto caliente de 11 etapas a 116 bar y 303.15 K (etapas 2-11), 323.15 K de
temperatura etapa 1y S/F de 79 kg/kg. Recuperacién monoacetin en refinado 95% kg/kg.

F1 S1,CO, E1 R1
303.15K, 116bar 303.15K, 116bar 323.15K,116bar 303.15K, 116bar
Caudal w Caudal w Caudal w* Caudal w*
(kg/h)  (kg/kg)  (kg/h)  (kg/kg)  (kg/h)  (kg/kg)  (kg/h)  (kg/keg)
Triacetin 4.66 0.233 - - 4.66 0.324 0.0 0.000
Diacetin 9.74 0.487 - - 9.47 0.657 0.27 0.050
Monoacetin 5.60 0.28 - - 0.27 0.019 5.33 0.950
CO2 - - 1580.0 1 1577.4 - 2.6
Total 20 1 1580 1 1591.8 1 8.2 1

8.1.3. Fraccionamiento isotérmico con reflujo externo

Mediante la operacion de la columna simple contracorriente con 10 etapas de equilibrio a
306 K, 91 bar y S/F 50 se logra recuperar un 78.5% de monoacetin. En busca de una mayor
recuperacion, se plantea incorporar reflujo de la corriente de tope, mientras se mantienen
la presidn, temperatura y nimero de etapas halladas en el caso de la operacidn simple. En
este caso, sdlo se pretende evaluar el efecto independiente del reflujo y la sensibilidad
termodinamica de esta variable sobre los objetivos del proceso. Definir valores 6ptimos del
conjunto de variables que determinan la separacién requiere de una optimizacion del

proceso que esta fuera del alcance de esta tesis.

La relacion de reflujo r se define como la relacion entre el caudal de reflujo que retorna a la
columna (L,), y el producto de tope retirado del separador (P;). Las herramientas de
simulacién con las que se cuentan al momento de realizar esta tesis y que integran el modelo
termodindmico GCA-EOS, no tienen incorporada la operacién con reflujo externo. Para
analizar este caso, se simula de manera iterativa la columna con tres alimentacionesa T y P
fijas en la rutina GC-EXTRACT, y el producto de tope (E1) se alimenta a un separador externo
a Tsep y Psep. Parte del producto de fondo de este separador se retorna a la columna como

alimentacidn a la primera etapa, mientras que parte se recoge como producto de tope de la
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primera columna. Esta simulacidn se realiza en sucesivos pasos, hasta lograr convergencia
en los caudales individuales. En particular, se aplicé el criterio de convergencia sobre la
diferencia cuadratica de los caudales por componentes, en la corriente que retorna a la
columna desde el separador. El algoritmo de calculo se lleva adelante con T, P y S/F fijos,
para distintos valores de r. La Figura 8.3 presenta un esquema del algoritmo de calculo
descripto. En todos los casos simulados, se considera un condensador parcial a 55 bary 323
K. Las condiciones del separador fueron seleccionadas para obtener una baja solubilidad de
los acetatos en el CO; y no arrastrar el producto al reciclo de solvente (de esta manera la
solubilidad de triacetin, el mas soluble de los acetatos en el CO; es de 2.5 * 1078 g/kg CO,).
Se descartan presiones menores para que la recompresion del solvente no implique una

relacién de compresién mayor a 2 respecto de la presidn operativa de la columna.
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Figura 8.3. a) Algoritmo de cdlculo para la simulacién de columnas con reflujo externo utilizando el modelo
termodindmico GCA-EOS. b) Esquema y presentacion de las corrientes involucradas en la operacion de la

columna con reflujo externo.

Para determinar el caudal de solvente requerido, se inicializan las simulaciones con las

condiciones obtenidas en columna isotérmica con y sin punto caliente. De esta manera, la

Figura 8.4 muestra la recuperacién y composicion de monoacetin en el refinado para

distintas relaciones de reflujo, especificando S/F en los valores recomendados para

operacidn isotérmica (50 kg/kg) y con punto caliente (79 kg/kg). En este caso, la

alimentacién ingresa en la cuarta etapa para contar con 3 etapas de concentraciéon de

triacetin en la fase liviana.
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Como se puede observar, operando con reflujo externo, sélo en el caso de S/F mas elevado
es posible obtener pureza y recuperacion superiores a 95%, operando con una relaciéon de
refluyjo molar mayor a 2. Sin embargo, el comportamiento de la concentracion del
monoacetin, independiente de la relacion de reflujo, indica que este caudal de solvente es
exagerado. Por ello, se repite la simulacion para un S/F de 65, valor minimo en el que se
alcanza 95% en pureza y recuperacion (ver Figura 8.5), para una relacién de reflujo molar

de 1.62. La Tabla 8.3 reporta caudales individuales y composicién de todas las corrientes

involucradas.
100 100
95
= 90 90
= —
= 8 =
% 80 80 ‘§
g L 75 2
£ £
(=]
g 70 70 *%
.8 2
g 65
(]
&
o 60 A F 60
=4
- 55
50 T T T T 50

0 0.5 1 1.5 2 2.5

r, relacion de reflujo molar

Figura 8.4. Efecto de la relacién de reflujo molar sobre la recuperacién y composicién de monoacetin en el
refinado en una columna de 10 etapas a 305.9 Ky 91 bar, con alimentacién en etapa 4. Lineas continuas, eje
izquierdo: recuperacion, linea discontinua, eje derecho: composiciéon de monoacetin libre de solvente en R1.

Simbolos: (m y O) S/F =50 kg/kgy (@ y O) S/F=79 kg/kg. Linea de puntos (roja): especificaciones de 95%
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100 G—rermrre=s == S0 0

monoacetin R1
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Recuperacién monacetin en R1

60 4——— L eo

r, relacién de reflujo

Figura 8.5. Efecto de la relacién de reflujo molar sobre la recuperacién y composiciéon de monoacetin en el
refinado en una columna de 10 etapas a 305.9 Ky 91 bar, alimentada en etapa 4 y S/F de 65 kg/kg. Lineas
continuas, eje izquierdo: recuperacion, linea discontinua, eje derecho: composicién de monoacetin libre de
solvente en R1 (W*monoacetin). Linea de puntos (roja): especificaciones de 95%
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Tabla 8.3: Caudales (kg/h) y composicién (kg/kg) de la alimentacién (F1), solvente (S1), extracto(E1), refinado (R1), producto de tope (P;) y liquido que retorna a la columna (Lr1)

para un fraccionamiento en 10 etapas con reflujo externo a 91 bar y 305.9 K, S/F 65 g/g. etapa de alimentacion 4 y relacion de reflujo molar de 1.62 (reflujo externo retorna de un
condensador parcial a 323K y 55 bar). Recuperacién de monoacetin en refinado 95% kg/kg.

F1 S1, CO2 E1 R1 Pu Lr1
305.9 K, 91bar 305.9 K, 91bar 305.9 K, 91bar 305.9 K, 91bar 323K, 55 bar 305.9 K, 91bar
Caudal w Caudal w Caudal w* Caudal w* Caudal w* Caudal w*

(kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/kg)  (kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/kg)

Triacetin 4.66 0.233 - - 12.20 0.324 0.000 0.000 4.66 0.324 7.54 0.324

Diacetin 9.74 0.487 - - 24.76 0.657 0.30 0.050 9.44 0.657 15.32 0.657

Monoacetin 5.60 0.28 - - 0.72 0.019 533 0.950 0.27 0.019 0.45 0.019
CO2 - - 1300 1 1305.4 - 2.20 - 4.66 - 7.55 -
Total 20 1 1300 1 1343.0 1 7.83 1 19.03 1 30.86 1
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8.2. Refinacion de diacetin

Al igual que en el caso anterior, se pretende determinar condiciones que permitan
recuperar 95% del diacetin alimentado (no incluye el 3% perdido en la fase refinado del
primer fraccionamiento), con una pureza de 95%. En este caso, la alimentacién es el
producto de tope del fraccionamiento anterior: 1.9% monoacetin, 65.7% diacetin y 32.4%
triacetin. Para determinar condiciones operativas convenientes se hace un analisis similar,
considerando los tres modos de operacién: columna isotérmica sin reflujo, columna con
punto caliente y columna con reflujo externo. No se espera que la columna isotérmica pueda
cumplir las especificaciones, sin embargo, este modo simple de operacion permite analizar
zonas operativas con consumo moderado de solvente. Dada la alta recuperacion y
concentracion especificadas para la primera separacion, esta segunda etapa representa
fraccionar una mezcla practicamente binaria triacetin + diacetin. Sin embargo, es
importante destacar que la presencia de casi 2% de monoacetin en la alimentacion, fija un
limite en la pureza del refinado. Bajo hipotesis de separacion perfecta, la maxima
concentracion de diacetin que se puede lograr con la mezcla alimentada es 97.2%. Ademas,
este residuo de monoacetin proveniente de la etapa previa, hace mas exigente la separacion,
ya que alcanzar 95% de pureza implica que sélo puede haber una presencia de 2.8% del
compuesto clave liviano (triacetin) en el refinado, en lugar del 5% permitido en la

separacién anterior.

8.2.1. Fraccionamiento isotérmico a contracorriente

La Figura 8.6 muestra el efecto de la temperatura, presion y nimero de etapas de equilibrio
en el consumo de solvente y la recuperacion de diacetin en el refinado (R2). El rango de
presion y temperatura evaluado se basa en resultados de simular el fraccionamiento de los
compuestos claves, libres de monoacetin. De la misma manera que en el fraccionamiento

anterior, la temperatura y presion tienen una gran influencia en el consumo de solvente. En
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cuanto al efecto del numero de etapas, la Figura 8.6.c inicia el andlisis a partir de 6 etapas
debido a que es el minimo nimero que permite alcanzar 95% kg/kg de diacetin en el
refinado. Asimismo, a partir de 10 etapas no se observan mejoras sustanciales en el
consumo de solvente o la recuperacion. De los resultados mostrados en la Figura 8.6 se
infiere que la recuperacién de diacetin en el refinado no supera el 64% en ningun caso,
confirmando que mediante la operacién isotérmica no es factible refinar diacetin de alta
pureza evitando mermas. Como condicién mas favorable de esta operacion se obtiene un
61% de recuperacion en la operacion de una columna de 10 etapas de equilibrio a 310.2 K,

93 bary S/F de 25.
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Figura 8.6. Prediccion de GCA-EOS del efecto de: a)
temperatura, b) presién y c¢) niimero de etapas de
i, equilibrio en el consumo de solvente (S/F, eje
& derecho, linea discontinua) y sobre la recuperacién de
30 monoacetin en el producto de fondo (eje izquierdo,
linea continua). Especificaciones: concentracion
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8.2.2. Fraccionamiento no isotérmico con reflujo interno

Como se discutié mas arriba, el punto caliente en el tope de la columna genera un reflujo
interno que contribuye a aumentar la recuperaciéon del compuesto refinado. Sin embargo,
conlleva el efecto negativo de aumentar el caudal de solvente necesario para alcanzar la
pureza deseada. En ese caso, se agrega a las 10 etapas anteriores (isotérmicas) una etapa

adicional mas caliente y la alimentacion desciende a la etapa 2.

La Figura 8.7 muestra resultados de las simulaciones de la unidad y el efecto de la
temperatura del punto caliente. En este caso, es importante destacar que la ordenada al
origen representa el resultado de la columna isotérmica. Como puede observarse, bajo este
modo de operacidn, la recuperacién del diacetin se incrementa con el punto caliente y es
mayor cuanto mas elevada es la temperatura de este. Sin embargo, también en este caso se
alcanza un valor limite, alrededor de 80%, y bajo las condiciones simuladas, conlleva a
aumentar el caudal de solvente a valores inaceptables. La sensibilidad que presentan los
resultados con la temperatura del punto caliente, son una caracteristica tipica de sistemas
cercanos al estado critico. La precision del modelo en esa etapa de equilibrio es clave para

que los resultados de la simulacién sean adecuados. En tal sentido, es importante destacar
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que el modelo fue validado con datos experimentales justamente en ese rango de
condiciones operativas. También llama la atencioén el efecto de la presion, en tecnologias de
extraccion esta variable suele tener un efecto positivo sobre el consumo de solvente, sin
embargo, como se muestra en la Figura 8.7, en la mezcla bajo estudio, la presién también
tiene un efecto negativo sobre la selectividad del solvente. Por ello, aumentar la presiéon

resulta en una pérdida notable en la recuperacion de diacetin.
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100 - .- 93
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recuperacion de diacetin en R2
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Figura 8.7. Purificacion de diacetin al 95 % (g/g) en una columna de 11 etapas de equilibrio, las primeras 10
a 310.15K y reflujo interno por hot finger en la primera etapa. Efecto de temperatura de la primer etapa y
presion de columna sobre a) Consumo de solvente (S/F). b) Recuperacion de diacetin. Alimentacién: triacetin
32.4% en peso + diacetin 65.7% en peso + monoacetin. Linea de puntos (roja): especificacién de 95%

En base a los resultados, en caso de operar con reflujo interno en columna de 11 etapas, se
recomienda usar un punto caliente de s6lo 4 K por encima de la temperatura de la columna

apresion de 93 bar. De esta forma se alcanza una recuperaciéon de 84.6% de diacetin al 95%
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utilizando una relacién solvente alimentacion de 65. Las composiciones y caudales por
compuesto de todas las corrientes involucradas en este caso se muestran en la Tabla 8.4. Si
bien es posible seleccionar condiciones de mayor recuperacion, estas implican un consumo

de solvente excesivo.

Tabla 8.4. Caudales (kg/h) y composiciones (kg/kg) de la alimentacién (Fz), solvente (S2), refinado (Rz2) y
extractos (Ez) para una operacién con un punto caliente de 11 etapas a 93 bar, 310.15 K, (etapas 2-11) 314.15
K de temperatura etapa 1y S/F 65 kg/kg. Recuperacion de diacetin en el refinado de 84.6%.

F2 S2,CO0, E2 R2
310.15K, 93 bar 310.15K, 93 bar 314.15K, 93 bar 310.15K, 93 bar
Caudal w Caudal w Caudal w* Caudal w*
(kg/h)  (kg/ke) (kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/ke) (kg/h) (kg/kg)
Triacetin 4.66 0.324 - - 4.48 0.752 0.18 0.021
Diacetin 9.47 0.657 - - 1.46 0.245 8.01 0.950
Monoacetin 0.27 0.019 - - 0.02 0.003 0.25 0.029
CO2 - - 935.87 1 926.64 - 9.23 -
Total 14.40 1 935.87 1 932.6 1 17.67 1

8.2.3. Fraccionamiento isotérmico con reflujo externo

La Figura 8.8 muestra los resultados de la operacion con reflujo externo variable, donde el
separador trabaja a 323 Ky 55 bar (mismas condiciones que en el caso anterior). En este
caso, las condiciones de la columna son 310.15 K y 93 bar, con alimentacién en la etapa 4.
En primer lugar, se analiza el efecto de la relacién de reflujo para distintos consumos de
solvente en el rango de 25 a 65 kg/kg (valores obtenidos para la operacién isotérmica y la

de hot finger, respectivamente).
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Figura 8.8. Efecto de la relacidn de reflujo molar en la recuperacién y composicidn de diacetin en R2 en una
columna de 11 etapas, a 310.15 K, 93 bar, con alimentacién en la etapa 4. Lineas continuas, eje izquierdo:
recuperacion, lineas discontinuas, eje derecho: composiciéon de diacetin libre de solvente en R2 (W*diacetin).

Simbolos: (m y O0) S/F =25 kg/kg, (® y ©) S/F=45 kg/kgy (@ y O) S/F=65 kg/kg. Linea de puntos (roja):

especificaciones de 95%
Como puede observarse, la refinacién de diacetin demanda relaciones de reflujo mayores
que las observadas para purificar monoacetin. Sin embargo, es importante tener en cuenta
que el caudal de tope es inferior al extracto de la primera separacién, aproximadamente la
mitad. Por lo que una relacidon de reflujo molar elevada no implica caudales de reflujos
proporcionalmente mayores. A diferencia del caso anterior, no se logra una recuperaciéon
del 95% del diacetin en especificacion. En este caso, cabe destacar que se observa un efecto
negativo del caudal de solvente sobre la recuperacion de diacetin. Al igual que en el caso
anterior, se simula una condicién de caudal intermedio entre los extremos de columna
isotérmica (S/F=25) y columna con punto caliente (S/F=65), con el objetivo de mejorar
recuperacion manteniendo concentracién de diacetin refinado. Por ejemplo, fijando un
caudal de solvente especifico de 45 kg/kg, con una columna de 11 etapas (alimentada en la
etapa 4) a 310.2 Ky 93 bar, y con una relacién de reflujo molar de 8, se obtiene diacetin al

95% y una recuperacion de 83%.

La Figura 8.9 muestra una amplificaciéon del eje secundario (concentracién de diacetin

refinado) de la Figura 8.8. El comportamiento de la curva de composicién de refinado con el
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aumento de la relacion de reflujo sugiere que disminuir el caudal de solvente tendria el
doble beneficio de reducir la relacién de reflujo que permite obtener diacetin al 95% y
aumentar la recuperacién de este. Asi, se realizan simulaciones para caudales de solvente

especifico entre 35 y 55 kg/kg (ver Figura 8.10).

100
95
90
85
80
75
70
65
60
55

Recuperacién dicetin en R2 (%)
w* diacetin en R2 (%)

50 T T T T T T T T T T T T T T T 90
0 05 1 15 2 25 3 35 4 45 5 55 6 65 7 75 8

r, relacion de reflujo

Figura 8.9. Efecto de la relacién de reflujo molar en la recuperacién y composicidn de diacetin en R2 en una
columna de 11 etapas, a 310.15 K, 93 bar, con alimentacién en la etapa 4. Lineas continuas, eje izquierdo:
recuperacion, lineas discontinuas, eje derecho: composicidon de diacetin libre de solvente en R2 (w*diacetin).
Simbolos: (m y O0) S/F =25 kg/kg, (® y ©) S/F=45 kg/kgy (@ y O) S/F=65 kg/kg. Linea de puntos (roja):
especificacién pureza de 95%.
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Figura 8.10. Efecto de la relacion de reflujo molar en la recuperacién y composiciéon de diacetin refinado en
columna de 11 etapas a 310.15 K y 93 bar, con alimentacién en la etapa 4. Lineas continuas, eje izquierdo:
recuperacion, lineas discontinuas, eje derecho: composiciéon de diacetin libre de solvente en refinado (w*
diacetin). Simbolos: (m y 0) S/F =35 kg/kg, (A y A) S/F=45 kg/kgy (@ y ©) S/F=55 kg/kg.

Como puede observarse en la Figura 8.10, reducir el caudal de solvente efectivamente
permite reducir la relacion de reflujo que es necesaria para obtener diacetin al 95%. Sin
embargo, en todos los casos la recuperacion alcanza un valor por debajo de la especificacion
deseada. La Figura 8.11 resume el efecto del caudal de solvente sobre las dos variables de
interés, y permite observar que la recuperacion tiende a un valor maximo de 83%. Cabe
destacar que, para S/F mayor a 50, se observa que la selectividad triacetin-diacetin tiende
auno en la primera etapa de la columna. Motivo por el cual, aumentar el caudal de solvente
no mejora el trabajo de separacién. En conclusion, bajo las condiciones simuladas (columna
de 11 etapas a 310K y 93 bar, y alimentada en la etapa 4), se recomienda utilizar un caudal
de solvente especifico de 45 kg/kg, con una relacion de reflujo de 8, como se sefiald en la
discusion de la Figura 8.8. La Tabla 8.5 reporta caudales y composiciones de todas las

corrientes involucradas bajo estas condiciones.
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Figura 8.11. Efecto del caudal de solvente especifico (S/F) en la (linea discontinua, eje derecho) relacién de
reflujo molar y (linea continua, eje izquierdo) recuperacién de diacetin con 95% de pureza. Columna de 11
etapas de equilibrio a 310.2 K 93 bar, alimentada en la etapa 4.
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Tabla 8.5. Caudales (kg/h) y composicion (kg/kg) de las corrientes: alimentacion (Fz), solvente (Sz), extracto(Ez), refinado (Rz), producto de tope (P;,) y liquido que retorna a la
columna (Lr2) para un fraccionamiento en 11 etapas con reflujo externo a 310.15 K, 93 bar, S/F 45 kg/kg, etapa de alimentacidn 4 y relacién de reflujo molar 8 (reflujo externo
retorna de un condensador parcial a 323K y 55 bar).Recuperacién de diacetin en el refinado de 83.0%.

F2, C2 S2, CO2
310.15K, 93 bar 310.15K, 93 bar 310.15K, 93 bar 310.15 K, 93 bar 323 K, 55 bar 310.15K,93 bar
Caudal w Caudal w Caudal w* Caudal w* Caudal w* Caudal w*
(kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/kg) (kg/h) (kg/ke) (kg/h) (kg/kg)
Triacetin 4.66 0.324 - - 37.89 0.736 0.16 0.019 450 0.736 33.39 0.736
Diacetin 9.47 0.657 - - 13.52 0.263 7.86 0.949 1.61 0.263 1191 0.263
Monoacetin 0.27 0.019 - - 0.09 0.001 0.26 0.032 0.01 0.001 0.08 0.001
CO2 - - 647.90 1 647.90 - 9.13 - 2.19 - 9.13 -
Total 14.40 1 647.90 1 699.40 1 17.41 1 8.31 1 54.51 1
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A continuacion, la Tabla 8.6 resume las condiciones de operacién sugeridas para ambos
fraccionamientos bajo cada uno de los modos de operacién evaluados. En el primer caso
(refinacion de monoacetin), la incorporacion del reflujo interno posibilita recuperaciones
del 95% del producto deseado en la corriente de refinado, logrando una mejora sustancial
respecto de la operacién isotérmica que no supera el 79%. Sin embargo, esta mayor
recuperacion conlleva un mayor consumo de solvente, el cual se incrementa en un 60% (de
49.5 a 79 kg/kg). Con el objetivo de reducir el consumo de solvente se simulé una columna
con reflujo externo. Esta alternativa requiere de 65 kg/kg para lograr las especificaciones

de recuperacién y pureza.

En el segundo fraccionamiento (refinacién de diacetin), la separacién es mas dificil y con
una operacion isotérmica sélo se obtiene una recuperacion del 61% de diacetin al 95%
kg/kg en el refinado. La incorporaciéon de un punto caliente en la columna elevo la
recuperacion de diacetin, con la desventaja de incrementar el consumo de solvente en un
150% (de 25 a 65). La operacion con reflujo externo permite en esta columna trabajar con
una relacién S/F un 30% menor respecto a la operacion de punto caliente, para obtener

recuperaciones de83% de diacetin al 95% en el refinado.

Tabla 8.6. Resumen de las condiciones sugeridas para la purificacién de diacetin y monoacetin de una mezcla
comercial (libre de glicerol)
T etapas P S/F T etapa 1 )
Nk (/ & (%)
2-N(K)  (bar) (kg/kg) (K)
Refinacién de monoacetin, Concentraciéon (kg/kg) alimentacién: 23.3% triacetin, 48.7% diacetin y 28.0 %
monoacetin

Modo operacién: i=monoacetin
Isotérmica 305.9 91 10 1 49.5 305.9 78.9
Con reflujo interno 303.2 116 11 2 79 323.2 95.0

flui
Con reflujo externo . 91 10 4 65 305.9 95.0
(r=1.62)

Refinacion diacetin: Concentracién (kg/kg) alimentacion: 32.4% triacetin, 65.7% diacetin y 1.9 % monoacetin

i=diacetin (en la etapa de

Modo operacidn: fraccionamiento)
Isotérmica 310.2 59.5(61.3)
Con punto caliente 310.2 82.1 (84.6)
Con reflujo externo

310.2 81.6 (83.1
(r=8) ( )
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Los resultados presentados sefialan que es factible la purificacidn de los acetatos de glicerol
con CO; supercritico a partir de una mezcla de composicién similar a la adquirida
comercialmente. Alcanzar recuperaciones mayores al 95% parece ser posible sélo con la
incorporacidn de reflujo por tope, el cual se discute mediante dos operaciones alternativas.
La eleccion entre la operacién con reflujo interno o externo requiere de una optimizacion

con analisis econdmico, incorporando costos de capital y operativos de cada alternativa.

El principal objetivo del estudio presentado es cuantificar la sensibilidad termodindmica de
las variables de campo que definen el disefio de un tren de separacién para purificar mono
y diacetin. La pureza y recuperaciones deseadas se fijaron de manera arbitraria,
considerando una calidad de grado técnico para ambos reactivos. Por supuesto, existen
numerosos disefios alternativos para este tren de separacion, por ejemplo, si fuera de
interés la produccidn de mezclas binarias (ver Capitulo1). Por otra parte, en lo que refiere
al proceso completo, incluyendo etapas de sintesis, el tren de purificaciéon puede generar
mezclas de composicion alternativas para alimentar al reactor, y afectar la conversion de
equilibrio. En cualquier caso, las herramientas de simulacién desarrolladas en esta tesis
permiten hacer un disefio adecuado cualquiera sea el objetivo que se proponga. Por tltimo,
y no menos importante, los modelos a contribucién grupal desarrollados permiten extender
los estudios realizados en esta tesis a otras reacciones de valorizacién de glicerol u otros
alcoholes con acidos carboxilicos en general. Son numerosos los acidos carboxilicos y
dicarboxilicos que surgen como producto principal y/o secundario de varias rutas de

conversion de biomasa que se proponen en literaturas3.

3[1] M. Gonzalez Prieto, M. Fortunatti Montoya, P.E. Hegel, S. Pereda, Supercritical reactors for
the production of advanced bio-fuels: A review, ]. Supercrit. Fluids. (2018).
https://doi.org/10.1016/j.supflu.2017.11.020.
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En las ultimas décadas el avance de la produccion de biodiesel a partir de aceite vegetal ha
provocado un aumento en la oferta de glicerol crudo. En linea con este desarrollo
productivo, el volumen de exportacién de glicerol crudo aument6 10 veces en la ultima
década. Sin embargo, la produccién de glicerol en el pais presenta importantes fluctuaciones
en el tiempo debido al impacto de politicas intermitentes que limitan la produccién de
biodiesel, generando serias dificultades en el sector. En consecuencia, resulta esencial
desarrollar alternativas que mejoren la economia del proceso, como por ejemplo la
valorizacion del glicerol subproducto, y que contribuyan a que la rentabilidad de producir

biodiesel sea independiente de las politicas de subsidios al sector.

Entre las vias de valorizacion propuestas, la acetilacion de glicerol es atractiva en el contexto
de biorrefinerias, ya que permite integrar subproductos de biorrefinerias de base oleosa,
carbohidratos o incluso lignoceluldsica, ya que varias tecnologias de conversién de biomasa
producen bio-oils con un importante contenido de acido acético. Entre los productos de alto
valor agregado de la acetilacion, se encuentran monoacetin y diacetin con numerosas
aplicaciones. Sin embargo, atin es un desafio tecnoldgico la purificaciéon de estos evitando
las elevadas mermas que se obtienen con tecnologias convencionales. Para ello, en esta tesis,

se propone llevar a cabo el fraccionamiento de acetatos de glicerol con CO; a alta presion.

La seleccion del CO, como solvente se fundamenta en resultados satisfactorios de esta
tecnologia en la purificacion de productos naturales, en particular de mezclas de ésteres a
temperaturas moderadas y alta presion. Esta tecnologia es considerada sustentable por su
bajo impacto ambiental y por la calidad de los productos que se obtienen en el proceso. Con
el objetivo de determinar factibilidad técnica de fraccionar mezclas de acetatos de glicerol
utilizando CO, como solvente, este trabajo de tesis inicia con investigaciones basicas para

determinar el comportamiento termodinamico del sistema bajo estudio y el desarrollo de

229



Capitulo 9

modelos matematicos validados para simular unidades de fraccionamiento y disefar
ventanas operativas factibles. Es importante destacar que la mezcla bajo estudio involucra
dos compuestos (monoacetin y diacetin) para los que se carece de propiedades de
componente puro. Ademas, los mismos no estan disponibles en alta pureza para determinar
sus propiedades. En consecuencia, el modelado matematico representa un desafio

importante.

Para representar el equilibrio de fases de la mezcla de acetatos con CO; se seleccioné el
modelo termodinamico GCA-EOS por su capacidad predictiva. La extension de la GCA-EOS
presentada en el Capitulo 2 permite modelar el comportamiento multifasico de ésteres
mono y polifuncionales con un solo set de parametros, a partir del cual se pueden realizar
predicciones confiables para ésteres no involucrados en la parametrizacion. Ademas, las
predicciones de la GCA-EOS del comportamiento de mezclas con ésteres y alcoholes
polifuncionales (como etilenglicol y sus acetatos) sugiere que la extensién del modelo es
adecuada para los objetivos de esta tesis. La GCA-EOS resulta una herramienta vital para
realizar disefio experimental, evaluar los resultados obtenidos, y es indispensable para

determinar condiciones operativas del proceso de purificaciéon propuesto.

La validaciéon del modelo termodinamico se realiza con nuevos datos de equilibrio
adquiridos en este trabajo de tesis mediante un método dinamico. La diferencia entre las
solubilidades de los compuestos confirma que la mezcla de acetatos de glicerol puede ser
fraccionada con CO; a alta presidén (tanto en estado supercritico como liquido). Ademas, por
el tipo de técnica experimental, los ensayos sostenidos en el tiempo permiten llevar a cabo
una extraccién semicontinua, en la que se concluy6 que empleando hasta 10 g de COz/g
alimentacidn, el sistema presenta un alto rendimiento de extraccion de triacetin y diacetin
con bajo contenido de monoacetin. El proceso semicontinuo mostré ser viable a 100 bar y
temperaturas entre 301 K y 315 K. Este estudio también indica que la mezcla de acetatos

presenta un fuerte efecto de cosolvencia, ya que se observa glicerol en el extracto a pesar de
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su baja solubilidad en CO.. El contraste de las predicciones de la GCA-EOS con los ensayos
presentados en el Capitulo 3 permite validar la robustez del modelo para predecir el

equilibrio entre fases de la mezcla de acetatos de glicerol con CO; a alta presion.

En el Capitulo 4, se presentan nuevos datos de puntos de burbuja y volumen molar de los
sistemas triacetin+CO; y acetatos de glicerol+CO:. El rango de las variables operativas se
especifica en funcidn de su validez para el posterior disefio del fraccionamiento. El volumen
molar medido muestra importantes diferencias respecto del volumen de solucién ideal.
Ademas, se corroboro6 experimentalmente una inmiscibilidad liquido-liquido predicha por
la GCA-EOS a temperatura subcritica. Esta inmiscibilidad denota un limite operativo para el
uso eficiente del solvente en la unidad de fraccionamiento. Para modelar el volumen molar
de la mezcla se incorpord una traslacién de tipo Péneloux a la GCA-EOS, obteniéndose asi

una descripcién apropiada del comportamiento PVT del sistema acetatos de glicerol + CO».

Para cuantificar la resistencia a la transferencia de materia del sistema bajo estudio, se
midieron datos de viscosidad de los sistemas triacetin+CO; y acetatos de glicerol + COz en
condiciones de liquido saturado. Para ello, se construyé un viscosimetro de caida de bola
adecuado para alta presion. La viscosidad de los sistemas medidos presenta alta
sensibilidad con la temperatura y responde adecuadamente a la tendencia propuesta por el
modelo de Litovitz para mezclas de compuestos que asocian. Ademas, en el rango de
condiciones operativas de interés, la viscosidad tiende a un valor minimo tanto al aumentar
la temperatura como la composicion de CO». En esta tesis, se propone una modificacion a la
ecuacion de Litovitz que permite correlacionar adecuadamente la dependencia de la

viscosidad con la temperatura y composiciéon de CO;.

Luego de caracterizar la mezcla bajo estudio, en la segunda parte de esta tesis, se presentan
los resultados de aplicar los modelos desarrollados al disefio de unidades de

fraccionamiento. Las simulaciones con la GCA-EOS muestran la alta dependencia de la
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selectividad con la composicién de la mezcla a fraccionar, confirmando nuevamente el
efecto de la cosolvencia que existe entre los acetatos de glicerol (Capitulo 6). Asi, en
alimentaciones con alto contenido de triacetin se muestra la dificultad de refinar
monoacetin sin perder una fracciéon importante de este en el extracto. Ademas, de acuerdo
con los resultados reportados en el Capitulo 6, suponer solucién ideal para determinar
propiedades fisicoquimicas conduce a errores importantes en el disefio. De este modo,
determinar caudales operativos para una columna existente puede causar una
subestimacion de los servicios de bombeo respecto del caudal necesario para que la

operacion de la columna alcance la regién de carga adecuada.

En el marco de esta tesis se realiz6 la puesta en marcha de una columna rellena de operacion
continua de escala piloto para el fraccionamiento de una mezcla comercial de acetatos de
glicerol con CO; supercritico como solvente. Los ensayos se efectuaron en una columna de
4 m de altura, operando a 95 bar y 313 K. Se utilizé CO; comercial como solvente, y se probé
su bombeo mediante un compresor para alta presiéon y una bomba de accionamiento
neumatico. Por otra parte, se fijaron caudales de liquido bajos, aproximadamente 1 a 2
g/min. de alimentacién de mezcla a fraccionar. En primer lugar, se evaluaron dos rellenos,
viruta de teflon y anillos ceramicos, y se seleccion6 el segundo en funcién de los problemas
operativos que acarred el uso de viruta de teflon sin dispositivos adicionales de re-

distribucion de liquido a lo largo de la columna.

Utilizando anillos ceramicos, se determina que la altura equivalente de una etapa de
equilibrio es de 88 cm bajo las condiciones ensayadas (313 K, 95 bar, 1.5 g/min sustrato
26.6 g/min solvente). Si bien la columna fracciona de manera efectiva la mezcla de acetatos,
la unidad opera fuera de la region de carga recomendada (80% del punto de inundacién),
provocando una operaciéon de baja eficiencia, lo que explica la elevada altura de unidad de

transferencia obtenida en las experiencias.
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Para terminar este trabajo de tesis, en el ultimo capitulo, se presenta el disefio conceptual
de dos columnas de fraccionamiento a alta presion de la mezcla comercial estudiada (libre
de glicerol) para producir monoacetin y diacetin grado técnico. Se evalda el fraccionamiento
por lotes, utilizando una misma columna para refinar primero monoacetin, y en una
segunda etapa diacetin. Las simulaciones indican que una columna de 11 etapas, alimentada
en la etapa 4, permite llevar a cabo la refinaciéon de los dos reactivos. En ambos casos se
muestra que la operacién isotérmica contracorriente presenta una baja recuperaciéon en
refinado. Por ello, también se comparan alternativas de operacion con un punto caliente en
tope (reflujo interno) y con reflujo externo convencional. Del andlisis de sensibilidad
termodinamica se selecciona temperatura y presion de operacidon que eviten un elevado
consumo de solvente. Esto es, alrededor de 306 K y 91bar para refinar monoacetin y 310K
y 93 bar para refinar diacetin. Es interesante destacar que la columna de 3.5 m de altura
efectiva, puesta en marcha en este trabajo de tesis y operada en su region de carga 6ptima,
permitiria establecer 11 etapas de equilibrio (considerando una altura equivalente de etapa

tedrica de 30 cm).

Existen numerosas alternativas a considerar a la hora de hacer el disefio conceptual de un
proceso con multiples productos. Esta tesis se centra en el fraccionamiento de acetatos de
glicerol, no sélo por interés en la purificacion de monoacetin y diacetin, sino también en la
etapa de sintesis. Como se menciond en la introduccion, la acetilacién de glicerol se trata de
una reaccién reversible, y por tanto el modelo termodinamico desarrollado permite
explorar condiciones de reaccién que presente menor selectividad hacia triacetin, lo cual
mejora la economia atémica del proceso y, como se concluye de esta tesis, facilita el trabajo
de purificaciéon. En cualquier caso, las herramientas de simulacion desarrolladas permiten
hacer un disefio adecuado para el objetivo que se proponga. Por ultimo, y no menos
importante, los modelos a contribucién grupal desarrollados permiten extender los

estudios realizados en esta tesis a otras reacciones de valorizaciéon de glicerol u otros
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alcoholes con acidos carboxilicos en general. En este sentido, cabe destacar que el estado

del arte en biorrefinerias sefiala un rol protagénico a los acidos carboxilicos y dicarboxilicos

que surgen como producto de varias rutas de conversion de biomasa.

En cuanto a trabajos futuro que se desprenden esta tesis, se pueden sefalar actividades que

se vinculan de forma directa al objetivo planteado y lineas de investigacién que dan

continuidad al desarrollo de herramientas para la ingenieria del equilibrio entre fases de

procesos sustentables.

Entre las actividades directas, se destacan:

A partir de los limites de la regién operativa encontrados en el Capitulo 8, y
conociendo la sensibilidad termodinamica del sistema, optimizar el proceso de
fraccionamiento incorporando la evaluacién econdmica del proceso, esto es
minimizando costos de capital y de operacidn.

Estudiar en mayor detalle relaciones de bombeo solvente/alimentaciéon en el
prototipo de alta presion para evaluar la operacién en una regién de carga mas
eficiente. Realizar pruebas en la columna de fraccionamiento utilizando
temperaturas diferentes en la primera y segunda secciéon de la columna para
corroborar resultados de operacién con un punto caliente (reflujo interno).
Producir monoacetin y diacetin de alta pureza para determinar sus propiedades de
compuesto puro: presion de vapor, densidad y viscosidad.

Producir fracciones de mezcla de acetatos con distinta proporciéon de monoacetin,
diacetin y triacetin para evaluar el efecto de la composicion de sustratos sobre la
viscosidad de liquido saturado.

Continuar con el desarrollo de un método cromatografico para la determinacion de
acetatos de glicerol que no requiera derivatizacion, lo cual disminuiria los costos de

la analitica y permitiria su incorporacién en linea.
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Respecto de trabajo a futuro para la continuidad de lineas de investigacidn, se visualizan las

siguientes areas:

e Incorporarla GCA-EOS a una rutina de prediccién de equilibrio quimico en sistemas
reactivos y explorar regiones que favorezcan la sintesis de cada uno de los acetatos.
El modelo permitira evaluar ventanas operativas y el efecto de la incorporacién de
solventes, como CO2 o hexano, que han sido propuestos en la literatura para
favorecer la selectividad de uno de los acetatos de glicerol sobre los restantes.

e Desarrollar un modelo matematico para describir viscosidad de mezclas en base a
la entropia residual predicha por la GCA-EOS para compuestos puros y mezclas. Este
enfoque ya fue adoptado con otras ecuaciones de estado y arroja buenos resultados
para sistemas en los que el modelo de partida presenta buen desempefio en la
representacion del equilibrio de fases.

e Estaeslasegunda tesis doctoral que se desarrolla en el grupo de investigacion sobre
purificacién de acilglicéridos. En la primera, se consideraron acilglicéridos de
cadena larga (acidos grasos de alto peso molecular). En contraposicidn, en esta tesis
se investigd el fraccionamiento de acilglicéridos obtenidos a partir de acido acético.
En este contexto, el desarrollo de modelos termodindmicos a contribucién grupal
pretende generar herramientas validas para productos de esterificacion de
alcoholes, independientemente del acido carboxilico utilizado como reactivo. En
consecuencia, el préximo desafio natural es la investigacion de otras reacciones

reversibles de esterificacion.
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