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Proeleds

La extraccion con fluidos en condiciones supercriticas se ha
establecido entre nosotros como una posibilidad cientifica de
indole préctica y, desde esta condicion, la investigacion apiicada
en 1as ramas cientificas aque son su sustento ya ha producido re-
sultados impcrtantes para la posible aplicacién a gran escala de
los procesos de extraccién con fluidos supercriticos. Desarrollos
recientes en técnicas de analisis, tratamientos termodinémicos
novedosos, comportamiento vy eauilibrio entre fases, etc., son
algunas de 1as é4reas que permiten contemplar con optimismo las

futuras posibilidades del sistems de extraccion.

Como toda actividad nueva en la que aun se exploran sus fron-
teras, aun es necesaric demostrar su conveniencia econémica en
relacién con 1las técnicas convencionales usadas ahora; con una
excepcion, las posibilidades aue ofrece en 1a recuperacion ter-
ciaria de hidrocarburos, esto es, en los vacimientos, no tienen
egquivalente convencional. Ademas, con el muy probable incremento
importante en los costos energéticos en el futuro cercano, aun
los costos elevados del proceso supercritico y principalmente
asociados al capital reauerido por el eaquipo para alta presion,

podrian ser econ6micamente atractivos.

Lo anterior lejos de hacernos escepticos de las posibilidades
tecnoldaicas de estas técnicas en el futuro, nos presenta un pa-
norame optimista y de trabado; conforme siean avanzandoe los desa-
rfdllqé: cientificos rertinentes, se acumule mavor informacion

rg§gég1f1ca y continuen los avances en 10s desarrcllos tecnoldgi-




cos, se podran realizar evua]uaciones'maS'cuanfiEaﬁjyas'y preci-
sas. Estaremos en posibilidad de estimar meJor‘1as:probabiﬂidadés
de éxito de las nuevas aplicaciones aue vavan apareciendo. En el
presente, esta 4area de trabaJjo e investigacidén, que es muy atrac-
tiva, se encuentra en ese terreno diffcil de la incertidumbre
tecnoloégica en cuanto a sus costos de capital y operacion. Sin
embargo, sus ventagjas cientificas son muy amplias y abren un pa-

norama de posibilidades nuevas al futuro mediato.

Una de l1as aplicaciones mas importantes de la extracci6n con
filuidos supercriticos es el aprovechamiento de los vacimientos
petroleros va "agotados” por la recuperacién primaria ¥y los cua-
les, 81 ser recursos no renovables nos obligan a contemplar de
manera diferente el panorama econémico asociado a la extraccioén
supercritica, pues hablamos de recursos energéticos esenciales y
de valor estratégico. Estos procesos son también una respuesta im-
portante a la busaqueda generalizada para 1a recuperacion y proce-

sado de una mayor variedad de petroquimicos.

En un sentido podemos imaginar aue 1o0s procesos industriales

del futurc empiezan a tomar forma ante nuestros oJdos y éste es

indudablemente el tiempo oportuno eara familiarizarnos con sus
principios, su operacidén y sus posibilidades. Desde nuestra pers-
pectiva actual no es aventurado esperar que algunos de los Proce-
sos discutidos en este trabajo, vean su uso industrial frecuente
para el aflo 1995. No podemos evadir la responsabilidad de estar

preparados para entonces.

Dr. Jaime NORIEGA



INTRODUCCION
l.as arlicaciones de 1os procesos de extraccion a condiciones
supercriticas fué planteada a principios de la década de los 40's

con avances significativos en las afios posteriores; pero es a par-

tir de la década de los 70's cuando suree un verdsdero interés

por 13 expiotacion a nivel industrial de estos procesos principal-

mente en las industrias de alimentos, auimica ¥ del petréleoc.
En 1a tabla | se presentan algunas de las princimpales aplica-

ciones de los procesos de extraccion con un fluido supercritico,

aunque no se incluyen todas se puede apreciar el amplio y variado

campo de posibilidades que han sido vy estén siendo consideradas.
A pesar de que se estd llevando a cabo una intensa investi-
gacion sobre la extraccién surercritica existen adn pocas plantas

comerciales aque trabajen con este proceso, algunas de 1as que se

encuentran en operacidn son: en el area de alimentos y productos

naturales 1a compafita Hag AG en Bremen;

cafeina a partir del café vy la compafiia

para la extraccion de

HEG Hophenextraktions
Gesellschaft en Munchenmuster para la extraccidén de ldupulos, ambas

en Alemania del Oeste; v en el area del petréleo la compafifa Kerpr—

McGee en Oklahoma USA, para la separacion de asfaltos y resinas

del residuo pesado del petroleo.
En México, debido a aue los procesos de asimilacion y adapta-~

cién tecnoldmica son lentos nos hace pensar que 10s pracesos de

- extraccion supercritica han recibido poca atencion tanto a nivel

de investipacion como industrisl. Por ello, con el presente traba-



2
Jo se intenta aportar una vision pre\imihaﬁ‘de_ las posibilidades
que ofrece esta tecnologia en el panorama actual de la industria
de proceso en México. Como es 16gico suponer, la informacion acer-
ca de estas nuevas técnicas se considera propiedad industrial vy
por tanto su acceso es limitado. De 1la informacién recopilada
(artfculos y patentes) se efectuo una seleccién de aquellos proce-

sos que pudieran tener alguna relevancia para nuestro pafs.

Para el estudio de los procesos seleccionados en cada seccioén
se hace una descripccitén del proceso en condiciones supercriticas
incluvendo el diagrama de fludo y sefialando las condiciones de
operacion, ademas en algunos casos se menciona el pProceso conven-
cional.

En el primer capftulo se analizan aquellos procesos Aque cCo-
rresponden al 4rea de alimentos y productos naturales, en parti-
cular se describe la extraccion de asceites vegetales, el procesa-
miento de tabaco, café, especias y 10pulos . Asimismo, se incluve
el fraccionamiento de mezclas de alto punto de ebullicion, la

purificacion de alcoholes ¥y el tratamiento de polimeros.

El siguiente capitulo trata sobre la aplicacion de los ero-
cesos supercriticos al caso especifico del petr6leo, tanto al
procesamiento como a la explotacioén en los vacimientos. Se descri-
be el proceéo de desasfaltizacion de 1las fracciones pesadas del
petr6leo haciendo un anadlisis detallado del proceso ROSE el cual
tiene gran importancia y aplicacién en la actualidad. Después se

analiza 1a extraccion del petrédlec por medio de la inyeccién de
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fiuidos supercriticos en el yacimiento, en lo que se conoce Como

recuperacion asistida del petréleo, aue es un procedimiento que

actualmente estad en etapa de investigacién o en escala piloto.

En el Ultimo carftulo se exponen los principios tedricos
generales en que se basa la extraccién supercritica, incluyendo
las caractertisticas de los fluidos supercriticos como solventes,
el comportamiento del eaquilibrio de fase, los principales diaora-
mas de fase en sistemas binarios, el comportamiento retrégrado ¥y
la descripcion global de 1a oreracidén de un proceso de extraccion

a condiciones supercriticas con sus posibles variantes.

Finaimente, se sefialan 1as &areas de investigacion que actual-
mente son obJeto de un intenso estudio a nivel mundial ¥y de las
posibilidades de nuestro pafs.
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Tabla 1. Alaunas Aplicaciones de los Procesos de Extraccién Supercritica.
AREA PROCESO APLICACION SOLVENTE REFERENCTA
Productos Descafeinizacidn Cafe COa Zosel 1981
naturales
Te Vitzthum et al. 1979
Recureracion de Especias 002 Vitzthum et al. 1978
aromas ¥y esencias
Tabaco Roselius et al. 1979
Lieulos Vitzthum et a1. 1978
Extraccion de Grasas vy aceites CO= Friedrich et al. 1982
aceites vegetales Zosel 1982
Deodorizacion Aceites vegetales Zosel 1976
Grasas y aceites
animales Zosel 1976
Levadura de Eisenbach 19680
cerveza
Fraccionamiento Aceite de higado Etano Zosel 1978
de bacalao COa
Mezclas de Etano Zosel 1978
a-olefinas
Pol1meres Fraccionamiento Polimeros por Etileno Paslaitis et al. 1983
pPeso molecular Proeano
Aceites sintéticos Q0= Krukonis 1965
de baja presion Etileno
de vapor
Extraccion Solvente, mondmero 00= Krukonis 1885
oligdmero a par—~ Etileno
t1r de polimeros
Purificacion Mondmeros CO= Krukonis 1985




Tabla 1 (continuacidn)

AREA PROCESO APLICACICN SOLVENTE REFERENCIA
Industria Recuperact Residuos de la Eiserbach et al. 1983a
Petroauimica de eceite hidrogenacitn de: Eisenbach et 81. 1883b
y del carbdn  pesado ~ Carbon
Bituminoso
— Residuos del
petrdleo
Esauisto bituminoso
Recuperacion Aceite de motor Etfleno Coenen y
¥ purificacion usado y lubricantes Rinza 1982
Desasfaltizacitn Residuwos de la des— Pentano Zosel 1978
tilacion de petréleo Nelson v
Roodman 1
Aceite de arenas Prosano Standard 011 1978
bituminosas Martin y Williams 1977
Fraccionamiento Alauitran de hulla l]E;t‘arbach ¥ Niemanmn
Gasificacién Material orednico Agua Mogell et al. 1978
Recuperacién Hidrocarburos Na Behar y Mikitenko 1985
secundaria [8.074 Simandoux ¥ Bardon
Mirerales Extraccion Obtencién de Propano Zhize 1960
azocerita
Bitumen a partir T Standard 011 1978
de srena de Tolueno Martin ¥y Williams 1977
alauitran ano ‘Bott 1880
Keroseno a partir Tolueno Standard 011 1978

trolifero

tartin ¥ Williams 1977




Tebla 1 (contiruacion)

AREA PROCESO APLICACION SOLVENTE REFERENCIA
Productos Recuperacion Alcoholes a partir Procano Moses et al. 1982
Quimicos de soluciones acuosas Isobutano Brimo]e_ et al.1887
Oxido de etileno a [nel) Bhise 1882
pPartir de sol. acuosas
Acido carboxiiico a C0= Simshick 1981
Partir de agua
Glucosa Agua Modell et al. 1978
Celulosa Acetona Koll y Metzoer 1978
Separacion Hidrocarburos
ticos ¥ parafinas
Compuestos polares ¥
no polares
Isomeros aromdticos
Is6topos
Purificacion Cameuestos
organometalicos
Generacion Cristales sintéticos Agua Anon 1978
de cuarzo
Medio de Sintesis de polieti- Pilz 1975
reaccién 1ena, amoniaco, metanol
Proceso Fischer- Pi1z 1975
Troesch
Isomerizacion de Kramer, Leder 1975
parafinas
Regeneracion Carbon activado C0a Kohn et al. 1979
Adsorbentes Modell et a1. 1978
Filtros
Catalizadores Abel 1978




Tabls 1 (contiruacién)

AREA PROCESO APLICACION SOLVENTE REFERENCIA

Cromatoorafia Separacitn Quimicos finos ¥ C0=2 Charelet y Perrut 1984
farmacedticos

Desechos Limpiado Lodos para enfrisr Q0= Basta 1964
barrenos en perfora-
cion de yacimientos

Desorasamiento  Miscelas en 1a ma- Basta 1984
rufactura del acero

Oxidacion Hidrocarburos a (0= Aire Modar
en awa de desecho

Extraccion Organicos toxicos a CO= Brady et al. 1987

Fraccionamiento Resinas de pulpe de
madera [42) Harvala et al, 1987




CAPITULO 1

ALGUNAS APLICACIONES RECIENTES DE LOS PROCESOS
DE EXTRACCION SUPERCRITICA

1. EXTRACCION DE GRASAS Y ACEITES VEGETALES

1.1 Procesos de Extraccion a Condiciones Subcriticas.

Los procesos tecnolégicos aue en 1a actualidad se utilizan
rara 1a produccitén de grasas y aceites a partir de productos ve-
getales tales como frutas vy semillas son: 1) e) erensado, 2} la
extraccion con solventes ¥ 3) la extraccién
humidificacion.

por calentamiento y

El proceso de prensado es el mads simple y el mids antiguo
como método de extraccion de Jugos en frutos tales como 1la uva,
1a cafia de azucar, agaves, asi como aceites de semililas {(adondo-

11, coco, girasol).

La extraccion con solventes lfauidos a8 temperatura ambiente
y presion atmosférica es. el proceso mas productivo pero tambieén
el més costoso, tanto por el eauipo empleado como por el consumo
de energfa. Este método tiene la ventada de que el aceite se puede
remover completamente de las semilias. Este proceso de extraccion
se aplica a sustancias con bajo contenido de aceite o ograsa. Para

materias primas con un alto contenido de aceite, se reauieren
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grandes cantidades de solvente cuva recuperacitn a partir del
extracto es dificil, 1o aue hace inarropiado este método. En este
caso se extrae primero 1a mayor cantidad de aceite por prensado
de 1a fruta o semilla y posteriormente los residuos prensados se
someten a extraccion con un solvente. Para fines alimenticios los
solventes utilizados son mezclas hexano-heptano con 1imites de
ebullicion entre 65 y 98 °C.

En la actualidad se utiliza como proceso de extraccién una
combinacion de los dos procesos descritos anteriormente. E1 pro-
ceso consiste en extraer la mayor cantidad de aceite por tritura-
cion ¥ completar 1a extraccién por adicién de un solvente; des-
pués se eliminan mediante filtracion las partficulas s6lidas dei
extracto. La separacidén del aceite y del solvente se 1leva a cabo
por destilacién, recirculando el solvente al proceso. En esta
etara es necesario suministrar el calor de evaporacién del solven-
te, empleando para ello evaporadores de circulacion multietara o
columnas de operacién continua. Por ultimo, de los residuos de la
extraccion se remueve cualauier traza de solvente que haya auedado
por medio de soplado, con vapor directo o por calentamiento indi-
recto. En este proceso 1la pérdida de solvente es de 0.5 a 2 % .,
Los residuos que finaimente se obtienen se emplean como subproduc-
to alimenticio.

Un inconveniente de este proceso es 1a dificultad para rem-
over las trazas de solvente debido al elevado punto de ebullicion

de 1los solventes empleados. La Norma concerniente a productos
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alimenticios prescribe que el aceite no  debe contener mas de 3
ppm del solvente. Para satisfacer este requerimiento es necesaria

un tratamiento posterior con vapor sobrecalentado, después de 1a
destilacion.

1.2 Proceso de Extraccion a Condiciones Supercriticas.

Entre las patentes mas recientes sobre la produccién de pra-

sas y aceites vegetales a condiciones supercriticas destaca 1a
propuesta por K. Zosel®?? en 1982.

E1 proceso propuesto por Zosel para ta obtencién de grasas v
aceites, consiste en la extraccién del producto con un solvente
aue es selectivo para el aceite (glicérido) a una temperatura y
Presion dadas. La separacion del solvente y el glicérido se efec-
tua por precipitacidn al reducir la densidad por variacién de la
eresion o la temperatura segun si el proceso es isobarico o iso-
térmico. Como se anaiizard posteriormente, una reduccidn en la
densidad del solvente a condiciones supercriticas implica uns
disminucion de su capacidad de disolucioén.

En este proceso la separacién del aceite o 1a grasa a partir

de la corriente supercritica se lleva a cabo por precipitacioén a

diferencia de los procesos convencionales para los cuales es ne-
cesario suministrar el calor de evaporaciotn para recuperar el
solvente por destilacion.

tos solventes adecuados para este proceso son sauellos cuya
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densidad puede variar dentro de amplios 1l1imites, por edemplo de
0.7 a 0.03 g/cc, debido a cambios de temperatura (0 < t ©C < 200)
o presién. Las sustancias apropiadas son aquellas aue son gaseo-
sas a condiciones normales (temperatura ambiente y presion atmos-
férica) cuva densidad se puede incrementar por comPresion hasta
alcanzar la densidad de los solventes convencionales. Los solven-—
tes aue cumplen con esta condicion son : proeano, etano, didoxido

de carbono vy dioxido de nitrégeno, también se pueden considerar
el butano y el isobutano.

Estos solventes tienen un buen poder de disolucién a badas
presiones ¥ bajas temperaturas (15 < t oC < 80 ). E1 nuevo pro-
ceso consiste en poner en contacto el producto por extraer con el
solvente a alta presion ¥ a una temperatura en el intervalo de 15
a 80 ©C. La razon de efectuar 1s extraccion a presiones elevadas
es para aue 1a densidad del solvente sarantice un alto poder de
disolucion. La presién aue se apiica es de 5 a 10 stm arriba de
la presion critica del solvente. Por edemplo, las erasas y acei-
tes vegetales se disuelven satisfactorismente en prorano a las
siguientes condiciones: 10 < t °C < 80 ¥ 40 < P atm < 50 , ¥ con
una densidad entre 0.5 ¥y 0.4 g\cc. La solucion obtenida de esta
manera se calienta a 1a presion de operacién controlando 1s tem-—

peratura de tel forma aue no ocurra una evaporacién y se obtenga
1a seraracion deseada,

Cuando se emplea proeano el calentamiento se hace de 110 a

160 o°C. Durante esta oreracion la densidad del solvente (el cual
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est4 pado presién. constante) d1sm1nuye. pp‘r‘ edemPplo el propano
cambia de 0.25 a 0.08 g/cc Gcasionands aue - 1a grasa © el aceite
precipite. ’ o

E1-calor necesario para calentar el solvente que contiene la
grasa o aceite extraido es proporcionade en forma de cé\or sensi-—
ble, el cual se obtiene en un intercambiador de calor durante la
separacion del solvente y el aceite, ¥y se suministra a 1la solu-
cibn aue contiene el extracto, para calentaria y de esta manera
recuperar el solvente. Naturaimente 1la extraccion y separacion
del solvente se puede efectuar también empleando el calor de va-
porizacion. En todos los procesos aque utilizan esta etapa, el
caloﬁ de vaporizacion del solvente se recupera en forma de calor
de condensacién, sin embargo, s6lo se puede utilizar para un ca-

lentamiento posterior de la solucidén, pero no para vaporizar el
solvente.

Este proceso resulta mas conveniente, ya aue el. paso de ex-
traccion y separacion de 1la grasa o aceite extraido se lleva a
cabo isobaricamente en un ciclo cerrado del solvente y con un
consumo reducido de energia. La operacion en el extractor se e-
fectua a bada temeeratura y densidad alta ¥y 1a operacién en el
separador es a alta temperatura vy densidad bada del solvente,

mientras aque la mavor parte del calor sensible se intercambis.

Una ventada de este proceso consiste en aue 1os solventes
utilizados son sustancias de bajo peso molecular, las cuales tie-

nen un poder de difusion mas aito, ademés debido a su alta vola-
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tilidad las trazas de solvente son removidas con facilidad en 1a
forma que se explicoé anteriormente. Dadas 1as condiciones del
proceso no se presenta el fendémeno de desnaturalizacion del pro-
ducto extrafdo, Por 1o aue se puede emplear directamente al jgual
que el residuo de extraccion, como alimento. Ademas, es posibile
cumplir con los requisitos legales en cuanto al contenjdo de sol-
vente en el producto. Otra ventaja es que este proceso se puede
aplicar también a materia prima con un alto contenido de aceite

sin requerir de un prensado pPrevio.

1.3 Descripcitn del Proceso

La figura (1.1) ilustra un diagrama simpiificado del proceso
supercritico. E1 proceso consta de un tanque de extraccion y un
tanaque de separacion unidos a través de un intercambiador de ca-
lor. Tanto el tanaque de extraccion como el de separacion estan
provistos de una chaqueta de calentamiento aue permite mantener
1a temperatura constante durante todo el proceso. En el tanque de
extraccion se coloca la materia prima sobre un plato filtro vy se
inyecta el solvente a presion critica hasta 1lenar el tanque.
Durante este paso de extraccion el solvente fluye a través de la
materia prima ¥ arrastra la grasa o el aceite a una temperatura
inferior 8 la temperatura critica del solvente con 1o cual se

logra que éste tenga una densidad alta.

Posteriormente la corriente del solvente conteniendo la

grasa o el aceite se hace pasar a través del intercambiador de



SOLVENTE

SOLVENTE
TANQUE TANQUE
0E i& DE
EXTRACCION SEPARACION
SOLVENTE +
ACEITE
SOLVENTE GRASA 0 ACEITE
Figura 1.1 Proceso de extraccién supercritica de grasas vy

aceites vegetales. (Zosel 1982)
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calor para llevarla a una temperatura supercritica con respecto a
el solvente y de este modo disminuir la densidad de éste. En el
tanque de separacion la grasa o aceite precipita en el fondo del
separador ¥ el solvente (en fase supercritica) se recircula por
1a parte superior al tanaue de extraccion para iniciar nuevamente

el proceso.

La tabla (1.1) ilustra las condiciones de operaciéon de 1a
extraccion del aceite de sova utilizando varios solventes. Donde
P es la presi6on critica del solvente - a la cual se efectua el
proceso - Te es 13 temperatura en el extractor, T es 1a tempera-
tura en el separador, t es el tiempro de extraccion, C es 1a con-
centracion de aceite en el residuo y R es el rendimiento (Ko de

hoduelas de sova/Kg de aceite obtenido).

Como puede observarse los rendimientos obtenidos con dife-

rentes solventes son practicamente equivalentes, sin embargo,

Sowente  fm  @d 0B R @

Propano 42 80 130 0.48 D.40  18.5
Propano 42 20 140 ) 0.50 . 0.57 19.4
Etano 48 20 80 4,00 1.10  19.4
CO= 73 18 80 5.00 1.90  19.3
N=0 72 20 75 2.50 0.90 19.4

Tabla 1.1 Condiciones de operacién para la extraccioén de aceite de
sova.



aparentemente el prorano prarece ser el solvente mas apropiado

para este tipc de extraccion.

Para 13 obtencién del aceite a partir de granos de mafz, se
emplea como solvente de extraccién el propano a las siguientes
condiciones de operacién: P = 42 atm, T- = 80 °C, T« = 130 ©°C,
t=0.5hr, C=0.1%yR=23.9%.

Por otra parte, W. Eisenbach et al.=<=? trataron 10s @ranos
de la planta de Jodoba, los cuales contienen aproximadamente 50 %
de una cera 1fauida de alto punto de ebullicion (aceite de Jodoba)
la cual se usa como compPonente en cosméticos o como un lubricante
especial. Por medio de una extraccién con eropano supercritico a
120 °C y 200 atm. es posible extraer el 95 % del aceite, éste

consiste principalmente de ésteres de 40 a 42 atomos de carbono.
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2. EXTRACCION DE LUPULOS

2.1 Procesos Convencionales

En la industria cervecera se utilizan extractos de 1urulos en
lugar de lupulos naturales para fines de fermentacién, debido
esencialmente a ventaJjas economicas vy técnicas en cuanto a la
calidad del producto.

Tradicionalmente se extraen las resinas y aceites esenciales
del 1upulo natural con solventes orgénicos tales como clorurc de
metileno, tricloroetileno y tetracloruro de carbono, asi como
metanol, etanol, acetona y n-hexano, va sea solos o en mezclas,
siendo la eficiencia de 1a extraccion proporcional a la polaridad
del solvente.

Otros procedimientos utilizan mezclas de solventes organicos
con amoniaco ¥y agua. Algunos efectuan 1la extraccién sé6lo con agua
y usan las soluciones acuosas que contienen 1os compuestos esen-

ciales de los ldpulos para fines de fermentacion.

Generalmente estos procesos comienzan por extraer las resinas
con un primer solvente, vposteriormente los 1ipulos agotados se
humedecen para expulsar el solvente y al final 1los ldpulos se
extraen con agua. Los extractos de solvente y agua se combinen
para usarlos en el proceso de fermentacién. Frecuentemente los
extractos con el solvente organico estan libres de taninos vy se

utilizan directamente en fermentacién. Las cervezas producidas
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can este proced1m1ento t1enen buena ab1]1dad de espuma, pero

bada. estab111dad a la temperatura ¥ su sabor ‘d1f1ere un poco al

de las cervezas producidas con extractos que cont1enen taninos.

En . el proceso de extraccioén conyencional de 1upulos se pre-
senta la dificultad de remover el solvente a partir del extracto
y de 10s lurpulos agotados. Otro inconveniente es 1a posible for-
macion de comPuestos toxicos por reacciones secundarias del sol-
vente residual con las sustancias que contienen los lupulos. Estos
problemas son muy significativos en el proceso de fermentacién va

aue se requieren compuestos de alta epureza.

2.2 Proceso de Extracciéon a Condiciones Supercriticas

Vitzhum et al,®77'¢*%? propusieron en 1978 un nuevo proceso
para la extraccion de 1lupulos a condicicnes supercriticas. En
contrapartida, mediante este proceso se pueden producir extractos
de 10pulo de alta pureza evitando las dificultades de los métodos
conocidos, obteniéndose diferentes tipos de extractos de lupulo:
libres de tanino, conteniendo tanino ¥y otros extractos espectifi-
cos. Otra ventada de este proceso es que no es necesario.un tra-

tamiento preliminar de l1a materia prima.

Los solventes apropiados para este proceso son el didéxido de
carbono, hidrocarburos saturados e insaturados, o bien hidrocar-
buros halogenados (CHF=, CF=Cl, CF==CH=, CHF=C1, et¢.) también se
utilizan el hexafluoruro de azufre, el 6xido nitroso o mezclas de

ellos., Estas sustancias tienen una temperatura critica entre 30 vy
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100 oC. E1 dioéxido de carbono es el éq]vente de extraccion mas

empleado.

2.3 Descripcion del Proceso

El diaarama'de fludo (2.1) representa el proceso de extrac-
cioén supercritico. E1 CO= 11auido fluye desde el tanaue de almace-
namiento ¥ se hace pasar a través de una bomba de @as/liaquido ¥
un intercambiador de calor para llevarlo a condiciones supercri-
ticas. E1 gas resultante entra a un tanaue a presion provisto de
una chaqueta de calentamiento vy de platos filtros para sorortar

los 1upulos.

E1 gas fluye a través de los platos filtro para extraer las
resinas ¥ los aceites esenciates formando una solucioén supercri-
tica. Esta solucién de gas y extracto pasa a través de una valvula
de estrangulamiento para reducir la presién por abadjo de 1a pre-
sion critica del solvente, posteriormente se hace pasar al tanque
de separacion provisto con una chaaueta para calentamiento o en-
friamiento. En este paso se presentan dos casos segun si la tem-
peratura es menor o mayor a la temperatura critica del solven
te. En el primer caso, el gas se licta y el extracto formado por
las resinas, 1os aceites esenciales ¥ el agua precipitan, en tanto
que en el segundo caso s6l1o el extracto precipita ¥ el agua pasa
a la fase vapor.

Si el g@as no licua en el tanque de preciritacion, la fase

paseosa se sifonea fuera del tanaue y se hace pasar a través del
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intercambiador de calor donde se licua el  gas, para enviarlo a la
bomba de 1fauidos ¥ continuar el ciclo.

E1 tiempro de oreracion total del eroceso varia dentro de
amplios 1imites dependiendo del tamafio de 1os eauipos, 1os para-

metros del proceso seleccionados ¥y el orado de extraccién deseado.
Usuaimente varia de 2 a 10 horas.

Una variante de este proceso consiste en utilizar un compre-
sor en lugar de 1a bomba de lfauidos; pero en este caso la funcion
del intercambiador de calor cambia, va que la corrriente de sas
del tanque de separacion debe elevar su temperatura en el inter-

cambiador de calor arriba de 1a temperatura critica antes de en-
trar al compresor.

Cuando se concluye la etapa de extraccion el CO= se regresa
al tanaue de aimacenamiento. El extracto obtenido contiene trazas
de COz que se evarors lentamente durante el almacenamiento subse-

cuente. E1 gas resultante sirve como atmésfera inerte para prote-
ger el material sensible al aire.

Una caracteristica particular del proceso es aue se pueden
remover tanto en forma selectiva como cuantitativa los constit-
uyentes deseados de los lupulos.

A presiones de 100 a 220 atm. se pueden extraer en su totali-
dad 1a resina suave Cconstitutida eor l10s acidos a (humuiones) y
los acidos B8 (lupulones)] y los aceites esenciales de los lupulos,

pero menos del 1% de la de resina dura. Posteriormente, si el
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extracto se somete a una extraccién supercritica adicional a pre-
siones de 100 a 150 atm., es posible extraer el total de los aci-
dos alfa ¥y los aceites esenciales pero menos del 100% de los &ci-
dos beta vy de las porciones de resina dura contenidas en los 10-

pulos.

En un segundo paso se efectla la extraccién acuosa de los
1upulos libres de 1a resina ¥ de los aceltes esenciales por medio
del tratamiento con CO= supercritico humedo. EV humedecimiento de
la corriente de gas se efectia en un pequefic tanque que contiene
agua. En esta etapa se obtiene un extracto que contiene tos tani-
nos, el cual puede estar seco o humedo, y se utiliza solo o mez-

clado con el extracto obtenido en el primer paso.

Como ya se menciocné anteriormente, 1as condiciones de opera-
cidén son presiones y temperaturas superiores a los valores criti-
cos del gas. En la practica se emplean presjones superiores a 100
atm. La temperatura debe ser 1o mas bada posible, de preferencia
de 40 a 50 °C.
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3. EXTRACCION DE LA NICOTINA A PARTIR DEL TABACO

Otra de las aplicaciones de la extraccioén supercritica es la
relativa a 1a remocion de las sustancias téxicas del tabaco vy en

particular de la nicotina.

Los procesos tradicionales emplean como solventes el amo-
nfaco vy el 6xido de etileno entre otros, eero estos métodos no
han conseguido aceptacion general, debido a aue los solventes de
extraccion no son suficientemente selectivos, ya aque remueven la
nicotina Junto con el aroma, 1o aue hace al tabaco inaceptable

comercialmente.

En 1979 Roselius et al.“*? propusieron un nuevo proceso de
extraccién de 1a nicotina a condiciones supercriticas utilizando
como solvente el didxido de carbono. Este proceso es selectivo

respecto a la nicotina ¥ a los constituventes aromaticos.

En general, el tabaco tiene un contenido de humedad aue fiuc-
tua entre el 10 ¥ el 13% en peso; en estas condiciones durante la
extraccion se removeria s6lo una peauefia cantidad de nicotina ¥y
la mayoria de los constituventes del aroma: por esta razon es

necesario incrementar la humedad a un valor cercano al 25% .

3.1 Descripci6n del Proceso

El proceso de extraccidén supercritico consta de tres etapas
¥ su diagrama de fludo se indica en la figura (3.1). €n la pri-
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Fioura 3.1 -Proceso de extraccion supercritica de nicotina a
partir del tabaco. (Roselius et al. 1979)
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-mera etara se hace pasar el solvente gaseoso seco a condiciones
supercriticas por el tanaue de extraccion aue contiene el tabaco
para remover las sustancias aromaticas. La corriente del solvente
con el aroma se hace pasar por un intercambiador de calor; POS-
teriormente Ppasa a un tanaue flash donde se serara el aroma del
solvente a condiciones subcriticas, E1 solvente se recircula al
tanque de extraccion pasando antes por un intercambiador de calor

¥ un compresor para restablecer las condiciones supercriticas.

En 1a segunda etapa se remueve la nicotina a partir del ta-
baco 1ibre de aroma circulando gas supercritico humedo por el
tanque de extraccion., La nicotina se recupera en otro tanaue por
contacto de la corriente del gas y la nicotina con acido sulfurico
diluido para formar una sal de nicotina. Una alternativa es la
recuperacidn por adsorcion, licuando erimero el gas y después
paséndolo a través de una columna aue puede contener como agente
de adsorcion carbén activado, resinas de intercambio i6nico, 6xido
de aluminio, si1lica gel o zeolitas. La regeneracion de la columna

de adsorciétn se hace con una solucion diluida de hidroxido de
sodio.

La tercera etapa de este proceso consiste en restituir al
tabaco los constituventes del aroma una vez que se a secado hasta
reducir el contenido de humedad al valor deseado. Para ésto se
arrastran 1os constituyentes del aroma con el mismo solvente y se
Tlevan al tanaue de extraccion aue contiene el tabaco. La resti-

tucién se 1leva a cabo por evaporacion del solvente,
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E1 producto final aue se obtiene con este proceso contiene
s6lo el 5 % de la nicotina original y ademas conserva el arome,

color vy estructura del tabaco original.
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4, EXTRACCION DE LA CAFEINA A PARTIR DEL CAFE

Una de las patentes mas reciente para la descafeinizacion
del café en condiciones supercriticas es 1a propuesta por K.’Zosel
12 en 1981, Este proceso de extraccion supercritica de 1a cafeina
es relativamente simple ¥ consiste en el contacto de los granos
de café crudos con una corriente de diéxido de carbono a condi-
ciones supercriticas. Durante este proceso es necesaria la presen-
cia de sgua va sea remodando previamente 1os granos de café o biéen
humedeciendo l1a corriente de CO=. La cafeina en presencia de agua
forma una emulsion acuosa a partir de la que se remueve por el
gas supercritico.

En el caso de 1a produccitn de café instantineo la extraccion
de la cafefna se hace a partir de granos tostados; sin embargo,
se extraen simultaneamente 1a cafeina y las sustancias aromaticas
teniendo que adicionar posteriormente al café las sustancias aro-

maticas después del tratamiento.

4.1 Descripcién del Proceso

El proceso de extraccién supercritica de la cafeina presenta
tres variantes en 1a recuperacién del solvente las cuales se mues-
tran en la fioura 4.1. Estas variantes consisten en separar la
cafeina del solvente:

a) por adsorcion en carbén activado, con un cambio de temperatura
o sin é1.
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b) Por adsorcion en carbén activado directamente dentro ‘del tanaue

de extraccién, o
c) por lavado con agua.

E1 proceso indicado en la figura (4.1a) consta de un tanaue
de extraccion y un tanque de separacién provistos de una chaaueta
de calentamiento por agua unidos por medioc de un intercambiador
de calor. Los granos de café crudos se colocan sobre un plato
perforado dentro del tanaue de extraccion, el cual contiene agua
en el fondo. E1 CO= se invecta al tanque a una temperatura de 70
oC vy una presion de 160 atm. Al establecerse el ciclo el gas bur-
bujea a8 través del agua para humedecerse y fluye por entre 1os
granos de café paera arrastrar 1a cafeina vy al mismo tiempo Parte
del agua pasa al café. La corriente de CO=, cafeina y agua Pasa a
través de un intercambiador de calor donde se enfrfia a 25 °C
para licuar el CO= y separar simulténeamente el agua, va que ésta
es poco soluble en el didéxido de carbono 1fquido a 25 ©C. Después
se envia esta corriente al tanque de separacion cargado con carbon
activado y se calienta a 25 °C, aqui se retiene 1a cafefna mien-
tras el CO= 11quido ¥ el apua passn a través de é1 y se recirculan
al tanque de extraccién, pasando antes por un intercambisdor de

calor para restablecer 1a temperatura a 70 °C.

Después de concluir la extraccidon de l1a cafeina se lleva a
cabo el secado del café, para 10 cual se separa el agua de la
corriente de CO= 1fauido el cual entra al tanaue de extraccién

para arrastrar el agua que absorbi¢ el café durante la extraccion.
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Una vez. concluido el secado se obtiene el café crudo libre de

cafeina listo para tostarse.

Este proceso se puede modificar poniendo en contacto 1la co-
rriente de solvente y cafeina directamente con el carbon activado
en el tanaue de separacion para aue adsorba la cafeina sin efec-

tuar un cambio de presion o temperatura.

Una modificacién para la recuperacion del solvente consiste
en cargar el tanque de extraccién con el café y el carbén activado
pars transferir directamente 1a cafeina en el carbén activado sin
recircular el gas. En estos casos es necesario separar después la
cafeina del carbén activado vy se reauiere 1 Kg de carboén activado
para tratar 3 Ko de café. Ls extraccidn tarda de 5 a 30 horas vy
el secado de % a 5 horas.

Otra ailternativa para la recureracién de la cafefna de la
fase supercritica se muestra en la figura (4.1b) vy consiste en
pasar la corriente de CO=, cafeina y agua que sale del tanque de
extraccion dentro de una torre de lavado para lavar con agua a
una temperatura de 70 a 90 °C, el gas se recircula al tanque de
extraccion y la corriente de agua con cafeins se separa por des-
tilacion recircu]éndo el agua a la torre de lavado. En este pro-

ceso se requieren de 3 a 5 1itros de agua de lavado para tratar 1
Kg de cafe.

Después de 1a descafeinizacién el contenido de cafeina de

los granos de café crudo disminuve de un valor inicial de 0.7 a
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3 % hasta un valor de 0.02 % . Con la ventada de aque el solvente
es selectivo respecto a la cafefna dejando intactas l1as sustancias

aromaticas.
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5. EXTRACTOS DE ESPECIAS

En los Ultimos afios la tendencia en 1la industria alimenticia
ha sido 1a substitucion de productos naturales por extractos, en
particular en especias naturales como vainilla, clavo, pimienta

negra, nuez moscada, etc.

Las ventadas del uso de extractos en alimentos son: un medor
abasto, mavor tiempo de conservacién, mayor concentracion de aroma
y sabor que en las especias naturales, y medores condiciones es-—

teriles.

La extraccion convencional de los constituyentes del sabor y
del aroma de los productos naturales es a base de solventes orga-
nicos como el diclorometano, porque las sustancias deseadas nor-
maimente no son solubles en agua. Esto ocasiona dificultades con-
siderables porque es muy diffcil 1a remocidén de 1las trazas de
solvente del residuo y ademids existe 1a posibilidad de formacion

de sustancias téxicas.

5.1 Proceso de Extraccion a Condiciones Supercriticas

Un proceso alternativo propuesto en 1978 por O. Vitzthum ©32
Para la produccidn de extractos de especias es emplear un gas en
condiciones supercriticas con el cual se evitan los problemas

anteriores. Este proceso comprende las siguientes etapas:

a) Extraccioéon del contenido de aceite esencial de la especia,
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el cual actua como componente del aroma, empleando como solvente
de extraccion un gas seco en condiciones supercriticas. De aaqui

se obtiene un primer residuoc de 1a especia.

b) Separacion de los constituyentes del aroma del solvente

de extraccion por variacién de la presion o 1a temperatura.

c) Extraccion de los constituyventes del sabor a partir del
primer residuo de la especia empleando como solvente un gas humedo
en condiciones supercriticas, obteniendo un segundo residuo de 1a

especia.

d) Separacién de los constituventes del sabor a partir del
solvente de extraccion variando 1la presion o la temperatura en

presencia de los productos de la etapa b.

Los solventes empleados son el didéxido de carbono, hidrocar-
buros saturados e {nsaturados, o¢xidos nitrosos, hidrocarburos
halogenados saturados e insaturados.y e} haxafluoruro de azufre.
De estos solventes el CO= es el solvente mas utilizado, va que

los otros gases requieren procesos de purificacién extremos.

tas condiciones supercriticas de operacidn cuando se emplea
el CO= como solvente de extraccidon son una temperatura de 35 a 80

oC vy una presidén de 80 a 400 atm.

El1 poder de disolucion del CO= en condiciones supercriticas
presenta dos aspectos: es mavor el poder de disolucion de la fase

oaseosa supercritica aue el de la fase 1fauida correspondiente, y
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para los componentes del aroma la selectividad es mayor si el
proceso se efectua en fase gaseosa seca; en tanto aue para los
componentes del sabor 1a selectividad es mayor si la extraccion se
efectua en fase gaseosa supercritica humeda.

Es conveniente efectuar la etapa de extraccion con agua (e:‘
tara c) por separado para minimizar el contacto de las sustancias
sensibles al agua tales com terpenos, aldehidos, ésteres y otros
similares, extrayendo primero estas sustancias con el solvente
gaseoso seleccionado.

5.2 Descrirpcion del Proceso

La fioura (5.1) muestra el diagrama de flujo del proceso su-
percritico. El1 equiro consta de un tanaue de extraccién y un tan-
que de separacion provistos de una chaaueta de control de tempe-
ratura, tres intercambiadores de calor, un compPresor, un tanaue

de almacenamiento y un tanaue con agus.

€1 proceso de extraccién consiste en hacer pasar 18 corriente
de 9as seco en estado supercritico a través del tanque de extrac-
cion aue contiene la especia natural, para extraerie los consti-
tuyentes del aroma. E1 gas seco cargado con el extracto del aroma
Pasa a través de una valvula de estrangulamiento ¥ un intercam—
biador de calor, dentro del tanaue de separacion donde se lleva a
cabo la separacion de fase entre el solvente vy el soluto por medio
de la reduccién de 1a presion o 1a temperatura por abajo del valor

critico. La separacion también se puede lograr por un incremento



TANQUE DE

SEPARACION

SOLVENTE

SOLVENTE + EXTRACTO

SOLVENTE

EXTRACTO

KX
.00
0‘0‘

(X
0.00

RRRREE

’0

Figura 5.1

especias.

TANQUE DE
EXTRACCION

ESPECIAS

AGUA

35

Proceso de extraccion supercritica de extractos de
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de temperatura. Ambos efectos de presion y temperatura pueden
combinarse pero considerando la capacidad de carga térmica del

material.

E1 gas 1libre de aroma se regresa al tanque de extraccion
pasando antes por un intercambiador de calor y un compresor o una
bomba para restablecer nuevamente las condiciones supercriticas.
Después que ha sido extrafdo el aroma, al reeresar el CO= al tan-
que de extraccidén pasa por un tanque que contiene agua para hume-
decerse, con la finalidad de extraer del primer residuo de extrac-
cioén 1os constituventes del sabor dedando un segundo residuo de
la especia. La corriente gaseosa as! obtenida pasa por el tanque
de separacion - de 1a misma manera gque el primer extracto - donde
se separa el gas vy el extracto por medio de una reduccion de la
temperatura a un valor subcrftico. Esta reduccion en la tempera-
tura provoca 1a licuefaccion del gas supercritico y la separacion
del agua. Si la temperatura es mayvor que la temperatura critica
del gas, entonces no se efectua la separacion del agua. De esta
manera se tienen dos posibilidades: obtener un extracto sin agua

o un contenido variable de agua.

Algunos constituyentes del primer residuo solubles en agua
se pueden recurerar mediante una trampa de gas: esta posibilidad

permite eliminar el paso de extraccion con asua.

En muchos casos 1a mayor parte de los constituyentes del
sabor se extraen en la primera etapa, de modo que 1a segunda etara

pueda ser de una duracién més corta, como es el caso de la pire-
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rina, aue es el componente del sabor de 1a pimienta.

La duracion de los pasos de extraccion varian dependiendo detl
grado de extraccion deseado, de la especia natural extrafda, del

tamafio del eaquipo y de los rardmetros de operacion seleccionados.

Los rendimientos aque se han obtenido con algunas especias
son: en el caso de la extraccion de harina de pimienta nears se
obtiene un extracto pastoso de color amarillo conteniendo el 97.7%
de la piperina la que contiene el 98% del princirio activo de la
pimienta, En el caso de 1a extraccidon de nuez moscada molida se
obtiene una pasta de color amarillo palido que contiene 99% del
aceite esencial ¥ en la extracciéon de chiles se obtiene un aceite
rojo aue contiene el 97% de la capsaicina aque es el alcaloide

princiral.,
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6. PURIFICACION DE ALCOHOLES.

A principios de esta década se empezaron a utilizar los al-
coholes deshidratados s6los o en mezclas con gasolina como combus—
tibles sustitutivos. En esta area hay una intensa busaueda de un
proceso de purificacion de aicoholes a partir del eproducto final
de los procesos convencionales de produccioén. Este producto final
es una solucién acuosa aue debido al azeétropo que se forma Yimita
1a obtencion de alcoholes de alta pureza. Recientemente E. A.
Brignole et al. *°? han prosuesto como una alternativa la extrac-

ci6n con un fiuido supercritico empleando un proceso ciclico.

Los elementos erincirales de un proceso ciclico son un ex-
tractor a alta presidn, el cual actua también como un arrastrador
de agua, y una columna de recureracion del solvente. Este proceso
emplea solventes de efecto dual, 1lamados asi1 poraue pPoseen dos
propiedades importantes para la separacion del alcohol ¥y el agua:
la capacidad de extracciéon a alta presion, vy 1a capacidad de a-
rrastre del agua. El dioxido de carbono es el solvente mas estu-
diado para la purificacion de alcoholes a alta eresion. Sin em-
barge, 1o0s resultados no han sido satisfactorios, vya aue no se han
obtenido alcoholes complietamente deshidratados. En cambio, 1os
hidrocarburos ligeros tales como el propano ¥ el butano exnhiben

1as propiedades del efecto dual.

La aplicacion de la extraccion con un fluido cerca del punto

critico en la recuperacion de alcoholes a partir de soluciones
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acuosas ofrece las siguientes ventadas:

a) Alta selectividad.
b) Bada solubilidad del fluido no polar en la fase acuosa
¢) Facil recuperacién del solvente a partir del extracto v

d) Bada entalpia de evaporaci6on del solvente.

Ls Principal dificultad aue se eresenta durante la separa-
cién es 1a afinidad relativamente grande entre el alcohol v el

agua.

E1 factor importante en cualauier proceso de extraccién es
1a obtencion de un producto de alta pureza, en particular, pars
la obtencién de alcoholes 1a eliminacion del solvente no es un
proceso simple. La figura (6.1) ilustra 1as concentraciones del
alcohol para el caso de la extraccion de etanol con eropanc y con
n-butano. Se observa que a mayor temperatura disminuye l1a selecti-
vidad del solvente y por tanto, se obtiene un producto menos
rico en alcohol; esta deficiencia se puede superar si se tiene en
cuenta que algunos soiventes, cerca del punto critico presentan
la capacidad de arrastre del agua a las condiciones de oreracion
de l1a columna de recuperacion del solvente. Debido a este efecto
de arrastre, el solvente remueve el agua de 1a fase 11quida vy se

obtiene alcohol absoluto como producto de fondo en la columna.

Para obtener el efecto de arrastre deseado, es necesario que
la volatilidad relative del agua con respecto al solvente sea

mayor de uno en la columna de recuperacion. En caso contrario si
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se remueve primerc el solvente entonces la composicién de 1a mez-

cla aicohol-agua termina en el punto azeotrdépico binario.

No todos 1os solventes exhiben el efecto de . arrastre, por
ejempio en el caso de la mezcla etanol-agua s6lo el prorano y el
butano presentan este efecto y no asi el diéxido de carbono y el

etano.

Si se incrementa la temperatura de operacion del extractor
se reduce el consumo de solvente, perc al mismo tiempo aumenta la
cantided de agua en el extracto y ésto puede ocasionar 1a conden-
sacion de agua en la columna de recuperacién del solvente vy la
formacién de un azebtropro heterogéneo. Termodinamicamente las
condiciones de saturacién para la mezcia agua - solvente (propano,
n-butano, ..., ) se determinan en l1a 1inea del equilibrio 11guido
- 11auido - vapor. La concentracién del agua en la fase vapor, se
incrementa considerablemente con la presion del sistema. Ast, la
presion de operacion de la columna de recuperacion se determina
en base a la necesidad de incrementar 1a concentracion del asua
en 1a fase vapor y al mismo tiempo evitar el problema de condensa-
cion.

E1 solvente debe separarse completamente del alcohol evitando
1a formacion de un azeétropo binario a las condiciones de opera-

cién de la columna de recureracion.

Finalmente para hacer la seleccién adecuada del solvente se

toma en cuenta la propiedad de arrastre del agua, que la tempera-
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tura critica sea mayor a la temperatura ambiente y aue no forme
azeotropos. En base a 10 anterior, E.A. Brignole recomienda los

siguientes solventes para 1a extraccion de diferentes alcoholes:

a) E1 prorano es el solvente mas adecuado para la extraccién
de etanol.

b) E1 prorano o el isobutano se pueden usar para extraer el
2-propanol.

c

Para alcoholes de punto de ebullicion mas alto como el n-
propanol o butanoles es posible usar propano, n-butano o
mezclas de butanos.

Las caracteristicas de estos solventes de efecto dual son:
ser no polar o ligeramente polar, un punto de ebullicion alrededor
de 280 K o inferior, una temperatura critica superior a 350 K,

ser quimicamente estable y tener muy badja solubilidad en agua.

Los solventes que tienen temperatura critica inferior o cer-
cana 3 la temperatura ambiente no son convenientes poraue limitan
la temperatura de extraccion a estos valores, en cambio los sol-
ventes con temperatura critica mas alta, como el prorano ¥y los
butanos, permiten efectuar la extracciéon a temperaturas superiores
donde 1a densidad de 1los fluidos aumenta y con ello su poder de
disolucion. Esto es importante poraque los coeficientes de distri-
bucion del alcohol en el solvente y en el agua se incrementan con

la temperatura a presiones superiores a la critica.

Si 1a alimentacion al proceso es una mezcla 1fauida volatil
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se emplea un proceso continuo. La recureracién del solvente en
este caso se efectUa por medio de fraccionamiento, debido a que el
solvente es soluble en el producto 1t1quido ¥ a 1a presion de vapor
relativamente alta del producto. A diferencia de otros procesos
donde se precirita el soluto del extracto reduciendo la densidad

del solvente.

6.1 Descripcion del Proceso

L.a extraccion de alcoholes a partir de una solucidn acuosa,
se puede llevar a cabo de dos maneras: con un ciclo de recircula-
cion de vapor o bien, con un ciclo de preconcentracién de la ali-
mentacion. En la figura (6.2) se {lustra un ciclo de extraccion
con recirculacién del vapor a condiciones cercanas a las criti-
cas. En este ciclo la alimentacidén, que es una mezcla diluida de
alcohol y agua, intercambia calor con el refinado antes de entrar
al tanque de extraccion; donde entra en contacto & contracorriente
con el solvente en condiciones cercanas a las criticas. Después
de la extraccion, se obtiene una corriente de alcohol, agua, y
solvente, que pasa por una vdlvula y posteriormente a la columna
de destilacion aue opera a presién. En esta columna se obtienen
agua y solvente como productos sobrecalentados y una mezcla de
alcohol y solvente como producto de fondo. E1 vapor sobrecalentado
se comprime ¥ después se condensa en el rehervidor/condensador de
ta columna. El1 alcohol y e1 solvente pasan & una segunda columna

que orera a bada Presion para completar la deshidratacién.
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E1 empleo de dos columnas para la recuperacién del solvente
permite optimizar el consumo de energfa durante el proceso. Este
consumo de energia depende princiralmente del trabajo de compre-
sié6n del vapor sobrecalentado obtenido en la primera columna de
recuPeracion, $Si se mantiene wuna concentracion de solvente alta
en el fondo de l1a columna se presenta una diferencia de tempera-
tura pequefia entre el domo vy el fondo de l1a columna. Con ésto se
logra un consumo de energfa bajo epara la recompresion de vapor.
En contraposicién del consumo requerido para el calentamiento

convencional de la segunda columna de recuperacion del solvente.

En 1a figura (6.3) se muestra el diagrama para un ciclo de
extraccion con preconcentracion de 1s alimentacién. La recupera-
cién de alcoholes a partir de un subproducto dilutdo en el proceso
de fermentacion o en el caso de una solucién acuosa, se puede
efectuar por destilacion ordinaria, en los casos donde so6lo se
desea remover completamente el alcohol de la solucion pero no
para obtener una concentracién de alcohol cercana al valor azeo-
tropico. Esto es posible debido a las altas volatilidades relati-
vas de 1los alcoholes con respecto a el agua cuando se tienen
badas concentraciones de alcohol en la fase 11fquida. En base s
esta propiedad, es posible incrementar Ya concentracién de alcohol
de cinco a seis veces la concentracién original en 1a alimentacién
usando una columna de agotamiento simple, sin refludo (preconcen-

trador) .
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Figura 6.3 ‘ Proceso de purificacién de alcoholes con preconcen-

tracion de le alimentacién. (Brignole et al, 1987)
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La mezcia alcohol-ague enriquecida en el preconcentrador

se alimenta al tanque de extraccién donde se pone en contacto con
el solvente caliente. La deshidratacion del extracto ¥ la recupe-
racion del solvente se efectuan por destilacion como se describid
anteriormente. S610 aque en este ciclo no se recomPrime el vapor,
en su lugar, el vapor de 1a columna de destilacion se emplea como

fuente de calentamiento para el preconcentrador.
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7. FRACCIONAMIENTO DE MEZCLAS DE ALTO PUNTO DE EBULLICION

En la 1industria quimica en general, existen mezclas cuvos
componentes con puntos de ebullicion elevados no pueden ser sepa-
rados por medio de la destilacién convencional. En contrapartida
estas mezclas pueden fraccionare con un solvente en condiciones

supercriticas.

Zosel ©*“? propuso un nuevo proceso pPara el fraccionamiento
de mezclas de alto punto de ebullicién, aplicado al caso de una
mezcla de a-olefinas empleando como solvente etano. El eauiro
empleado se muestra en la figura (7.1) y consta de un tanaue de
extraccioén, una columna empacada con anilios de cobre provista de

una aeguda, un calentador y un tanque de separacion.

E1 proceso consiste en cargar el tanaue con una mezcla de a-
olefinas de alto punto de ebullicién (Cia - C=e), luego se invecta
etano a condiciones sueercriticas 45 °C y una presién inicial de
60 atm. (f7-0.2 g/cm®); la temperatura en la parte superior de la
columna que contiene a la aguda es de 85 °C ( p= 0.08 o/cm™) . El
etano se disuelve en 1la mezcla 1{quida de olefinas formando una
fase supercritica que pasa a través de la columna hasta 1legar a
1a aguda caliente donde se produce un refludo por efecto del gra-
diente de temperaturas; ésto ocasiona una disminucién de la densi-
dad del solvente y por tanto., una reduccién de su poder de diso-
lucién provocando aue parte del material extrafdo se separe y

regrese al tanque de extraccion. La mezcla supercritica que pasa
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Figura 7.1 fFraccionamiento supercritico de mezclas de alto
punto de ebuliicion. (Zosel 1978)
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a través de la aguja al tangue de separacion se expande a 30 atm
(Y=0.03 - 0.04 g/cm™) por efecto de una valvula de expansién. En
este tanque el solvente se recurera en 1a fase gaseosa y el ex-
tracto en la fase 1f1quida. E1 gas solvente se represuriza y se
recircula al sistema. Una vez que se ha recuperado el solvente se
continua la extraccion incrementando lentamente 1a presion hasta
110 atm (JO=D.35 g/cm®) . Esto es equivalente a elevar 1a tempera-

tura durante 1a destilacion.

Por medio de este procedimiento se consigue una separacion
de la mezcla en distintas fracciones de olefinas con una alta

pureza cada una.

Esta separacion se basa princiralmente en 1las diferentes
presiones de vapor de l1os componentes, por esta razén se asemeda
a una destilacién, esto es, pasan a la fase gaseosa los componen-

tes en orden creciente de sus puntos de ebullicioén.

Este procedimiento también se puede emplear para fraccionar
el aceite de higado de bacalao, que consiste de una mezcla multi-
componente de triglicéridos, los cuales son de alto peso molecular
y por tanto poco volétiles 1o que dificulta su separacion si se

recurre a una destilacién convencional.

Mediante un proceso supercritico se pueden separar hasta 50
fracciones del aceite de hipado de bacalao utilizando como sol-
vente el etano supercritico. Las condiciones de operacion son: en

el tanque de extrasccion presiones de 100 a 160 atm y una tempera-
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tura de 27 ©C; en la columna una temperatura de 50 °C y en la

aguJda una temperatura de 90 °C.

Una variante de esta tecnologia de fraccionamiento a condi-
ciones supercriticas es la separacioén del éster etflico del acido
eicosapentanoice (C=o-=) de una mezcla de ésteres etflicos de los
acidos grasos del aceite de higado de bacalao**=?, En la separa-
cion convencional por medio de una destilacion al vacfo se requie-
Fe de temperaturas elevadas, esto es debido a que las temperaturas
de ebullicion al vactfo de los ésteres de acidos grasos Cis a8 C==z
fluctuan entre 165 y 240 ©°C; ademds ésto puede ocasionar una ter-
molisis ¥ por tanto, no es posible lograr la separacitén en compo-

nentes simples.

La separacién a condiciones supercriticas se 1leva a cabo en
el mismo ararato de la figura (7.1). La materia prima es en este
caso una mezcla de ésteres etflicos de 4cidos grasos saturados e
insaturados de Cisa @ C== ¥ se emPlea como solvente el didxido de
carbono surercritico. Las condiciones de oreracion méas adecuadas
son: en el extractor una presién de 150 atm ¥y una temperatura de
50 oC ¥y en el separador una presion de 25 atm. S{ el proceso con-
siste de dos etarpas se obtiene una fraccion de ester C=zo con un
rendimiento de 67.7 % del material inicial y una pureza de 96.3 %
En la primera extraccién se obtienen 12 fracciones 1as mas ricas
en el ester C=o se alimentan a la segunda extraccion obteniéndose
cinco fracciones, de las cuales se separa la fraccién con mayor

contenido del éster C=zo.
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8. PROCESAMIENTO DE POLIMEROS

Los fluidos supercriticos se pueden emplear en el fraccio-
namiento de aceites sintéticos de alto peso molecular, en 13 ex-
traccion de solventes residuales, monomeros y oligémeros a partir
de polimeros, en 1a purificacién de mondmeros sensibles al cator,
en el fraccionamiento de polimeros y para la redistribucion del
tamafio de particula del polimero. Los procesos supercriticos ofre-—
cen ventadas técnicas vy econdémicas con respecto a los procesos
convencionales. Recientemente V. Krukonis *©**3 1levé a cabo una
revision del procesamiento de polimeros utilizando solventes a
condiciones supercriticas. Debido a aue estas investigaciones se
encuentran en su fase experimental 1a informacion sobre procesos

industriales es escasa.

8.1 Fraccionamiento de Aceites Sintéticos de Alto Peso Molecuiar

Los aceites sintéticos tales como polisiloxanos (silicones),
perfluoralquilpoliéteres, halocarbones vy polialfaolefinas son
materiales aue reauieren una alta pureza y pesos moleculares aue
varfan en un intervalo pequefio para emplearse como lubricantes,
fluidos hidraulicos ¥y surfactantes. Muchos de estos materiales se
procesan por medio de destilacion molecular pero esta técnica
eresenta limitaciones en su capacidad de separacion cuando la
presion de varor del aceite es extremadamente bada o cuando el
aceite es sensible al calor. Recientemente se ha encontrado gque

los fliuidos supercriticos pueden fraccionar estos materiales, de
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tal manera aque estas fracciones tienen un peso molecular comeren-
dido en un estrecho intervalo, lo cual no se logra por medio de

una destilacién convencional.

E1 fraccionamiento de un aceite sintético con un fluido su-
percritico se 1leva a cabo en un sistema de reduccién de presion
secuencial multiple; en la figura (8.1) se ilustra un proceso
continuo, empleando arbitrariamente cuatro tanques de extraccioén-
/separacion. E1 proceso consiste en bombear el aceite a lo alto
del primer tanaque de extraccién y alimentar el solvente en condi-
ciones supercriticas al fondo del tanque. La solucién del aceite
con el solvente disuelto pasa por una valvula de expansion donde
se reduce la presioén ocasionando que la fraccidén de peso molecular
més alto precipite en el tanaue de separacién. La corriente rema-
nente pasa por otra valvula para reducir la presion y precipitar
otra fraccitn vy asi1 sucesivamente. Después de la ultima expansion
a la presion mas bada, el solvente casi libre de soluto se compri-
me a las condiciones de orperacion y se recircula al tanque de

extraccion.

E1 namero de fracciones que se obtienen es igual al numero
de etapas de reduccién de presion y el intervalo de peso molecular
de cada fraccién estd relacionado con 1la razén de reduccion de

presion por etara.

Como ejemplos de condiciones de operacién en el fracciona-

miento de aceites sintéticos de alto peso molecular con fluidos
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Figura 8.1 Fraccionamiento de aceites sintéticos vy polimeros.
(Krukonis 1985)
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supercriticos l1a tabla (8.1) ilustra tres casos.

Condiciones de operacidn
Aceite Solvente P [psial T [°C)
Perfluoralquilpoiieter CO= 4 000 a 1 500 80
Clorotrifluoretiienoc Etileno 4 800 a 1 900 80
Potlidimetilsiloxano CO= 5 500 a 1 800 80
Tabla (8.1) Condiciones de operacion en el fraccionamiento de

aceites sintéticos de aito peso molecular.

Tambien es posible fraccionar mediante un pProceso supercri-
tico otros aceites y oomas de silicén tales como aceites fenil vy
fluor substituidos y organosilicones con grupos funcionales hi-
droxi, alcoxi, amino, carboxflico y metacrilato. Estos aceites se
usan como fases estacionarias para cromatografia, surfactantes,
precursores de cristales 11quidos, organoconductores y otros usos

especiales.

La posibilidad de fraccionar materiales sensibles al calor a
temperaturas cercanas a la temperatura ambiente presenta la venta-
Ja de que se evita la degradacién aque sufre el material a altas
temperaturas cuando se purifica por medio de destilacién conven-
cional, Otra importante aptlicacion potencial que actualmente se
expiora, es en sistemas de cristales 1fauidos donde se presenta
la dificulted para fraccionar 1los polimeros erecursores en un

estrecho intervalo.
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8.2 Extraccién de Monémeros y Solventes

Muchos mondémeros vy " polimeros especiales son diffciles de
procesar y purificar por medio de destilacion convencional o por
extraccién con un solvente 1fquido. La extraccion con fluidos
supercriticos ha mostrado tener gran capacidad para procesos espe-
cificos tales como, extraccién de solventes residuaies. extraccion
de monémeros sin reaccionar y extracciéon de oligémeros de bado

peso molecular a8 partir de polfmeros.

La remocidén de mondémeros sin reaccionar a partir de polimeros
en especial de aquellos aue son carcinogénicos o de otro tipo de
materiales indeseables, es una aplicacion potencial de la extrac-
cién con un fluido supercritico. Por edemplio, el poli (N-vinil)
carbazol que se obtiene de l1a polimerizacion del N-vinilcarbazol,
se considera uno de 1o0s principales contaminantes, el polimero
obtenido contiene alrededor de 3 a 6 % de monémero sin reaccionar.
Durante l1a produccién comercial del poltmero no se ha logrado l1a
reaccion completa del monémero, por otra parte, la extraccion del
monémero residual con solventes 1fquidos no es satisfactoria por-
que 1as caracterfsticas fisicas que adauiere el polfmero no son

adecuadas para un procesamiento posterior en ciertas aplicaciones.

En este caso se prob¢ la capacidad del diéxido de carbono y
el etileno en condiciones supercriticas para disolver el N-vinil-
carbazol, y se observd que se disuelve del 10 al 20 % en peso del
monémero en estos solventes, en base a estos resultados se 1levo )

a cabo la extraccion del monémero a partir del poli N-vinilcarba-
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zol comercial.

El polimero original tenia un contenido de monémero de 3.66%
y disminuyé después de 1a extraccion con un fluido supercritico,
hasta 0.1 % o menos. Por medio de un balance de materia del moné-
mero se comprob6 que éste habia sido extraido y aue no habia su-
frido descomposicion. Para ¢sto, se compararon los espectros de
infrarrojo del N-vinilicarbazol puro con el del material extraido
y resultaron identicos.

8.3 Purificacion de Monomeros

Los monomeros sé1idos, 1os monémeros sensibles al calor (por
edemplo con el grupo funcional metacrilato) y los monomeros con
presiones de vapor muy bajas son algunos de 1o0s materiales aue se
pueden purificar por medio de 1a extraccién con un fluido super-
critico. Los solventes lfauidos no pueden separar estos materiales
poraue su poder solvente no se puede aJjustar con cambios de pre-
sion o temperatura para disolver selectivamente el monémeroc, las
impurezas o0 1o0s subproductos de las reacciones secundarias, son
muy similares en peso molecular ¥y solubilidad. Sin embargo, con
un solvente en condiciones supercriticas es posible purificar
monoémeros dificiles de procesar.

Por edemplo, el analisis de la cromatograffa 1f1quida a alta
presion del mondmero s6lido diacetona acrilamida, cuyo uso comun
es en diversos procesos de corolimerizaciones especiales, muestra

1a presencia de otro pico que se considera como una impureza vy
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est4 presente en alrededor de 100 ppm; esta impureza se identifico
como un pProducto de condensacién formado de manera ocasional e
imPredecible durante la reaccion de sintesis del mondémero. Cuando
esta impureza estad presente en el lote no se puede usar poraue
interfiere en 1las reacciones de polimerizacion, y no se puede
separar del mondmero pPor pProcesos convencionales, por tanto el

lote se destina a8 otra aplicacién menos redituable.

La extraccion con un fluido supercritico es una alternativa
viable para la purificacion de 1a diacetona acrilamida empleando
como solvente el di6txido de carbono a una temperatura de 40 °©C.
Durante este proceso 1a variabie mas relevante es la temperatura,
ya que el monémero incrementa notablemente su reactividad conforme
aumenta la temperatura. Por medio de este tipo de extraccion es
posible eliminar 1a impureza, 1o que se mostroé en el cromatoorama

HPLC del mondmereo purificado.

8.4 Fraccionamiento de Polimeros

Otra aplicacion de la extraccidén con un solvente en condicio-
nes supercriticas es el fraccionamiento de un polimero sélido.
Por edemplo, el polimero carbosilano constitufdo por enlaces Si-C
en la columna vertebral vy el polimero silano con enlaces Si-Si en
1a columna vertebral son importantes como precursores para formar
fibras de carburo de silicio y moldes. Los polimeros de carbosi-
lano y silano alquil substituidos actualimente son obdeto de inves-

tigacién poraue se pueden convertir en carburo de silicio ofre-
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ciendo de esta manera un potencial para 1a fabricacién de paletas
de turbina de motor de avién a menor costo aue por medio del Pro-
ceso de deformacion en frio a alta presioén del polvo de carburo de

silicio que es el método utilizado.

E1 polimero carbosilano, que se encuentra en etapa de desa-
rrolio en Inglaterra, tieme un intervalo de peso molecular de 700
a 10 000. Este polfmero se puede fraccionar con etileno supercri-
tico obteniéndose tres fracciones, una de peso molecular bado aque
tiene consistencia “"gomosa® compuesta probablemente de oligémeros
de bado grado de polimerizacion y las fracciones media y alta que
son de mayor Peso molecular y se obtienen en forma de polvo libre

del solvente.

8.5 Sedimentacién de Polimeros

En adicién a las caracteristicas extractiva y de fracciona-
miento de 1los fluidos supercriticos, también se pueden emplear
para otro tipo de procesamiento de materiales como es 1a redistri-
bucién del tamafio de partfcula de un material sélido. Esta redis-
tribucion consiste primero en disolver el material en un solvente
en condiciones supercriticas y después reducir 1la presion para
causar 1a nucleacion es decir, hacer caer el material en forma de
nieve. En esta forma se puede disolver y nuclear un polimero s6-
tido en un solvente en condiciones supercriticas para formar par-

tfculas de diversos tamafios y morfologia.
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CAPITULO 2

ALGUNAS APLICACIONES A LA INDUSTRIA
PETROLERA Y PETROQUIMICA

9. DESASFALTIZACION DE FRACCIONES PESADAS DEL PETROLEO

E1 proceso de desasfaltizacion consiste en remover los alfal-
tenos y resinas de alto peso molecular del residuo que qQueda des-
pués de 1las primeras etaras de 1la destilaciodn del aceite crudo

antes de someterlo a l1a hidrogenacion catalftica.

9.1 Procesos Convencionales

El1 proceso convencional es una extraccion liguido-Tiquido
que empiea como solvente propano lfauido ¥ las condiciones de
operacion son: T = 60 °C ¥y P = 35 atm. Este proceso consiste en
mezcliar el solvente caliente con el residuo crudo, removiendo
s61o el aceite ligero, en tanto aue el residuo pesado precipita.
La mezcla de solvente y aceite desasfaltado se separa por desti-
lacién o fraccionamiento; 1o que implica un gran consumo de ener-
ofia vy equipo adicional. Ademas el solvente recuperado se debe

enfriar y condensar antes de recircularse.

En 1860 Zhuze =37 demostrd 11a posibilidad de emplear un
proceso supercritico para llevar a cabo 1a desasfaltizacion de
crudos, empleando el mismo solvente a T = 105 °C y P = 100 atm.

Posteriormente Irani y Funk f**?, realizaron una comparacion de
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la capacidad y la selectividad del propano en condiciones subcri-
ticas, esto es, a T =60°C y P =77 atm ¥ en condiciones super-
criticas @ T = 115 °C y presiones de P = 77 ¥ 100 atm. Los resul-
tados que obtuvieron fueron que al incrementar la temperatura se
reduce el contenido de vanadio del aceite desasfaltado, pero tam-
bién se reduce la capacidad del solvente. Asimismo, si se incre-
menta la presién se restablece la capacidad del solvente, pero
también se incrementa el contenido de vanadio, y queda mas aceite
residual en la solucioén, 1o que incrementa la solubilidad de los
asfaltenos. En base a estas observaciones concluyeron que realmen-
te no ofrecta ventadas orerar a temperaturas y presiones elevadas,
ya que se podfan obtener la misma selectividad y caracidad a con-

diciones menos severas.

Afios mas tarde, en 1978 Zosel®*®? realizd una serie de ex-
perimentos en 1os 4que reprodudo tas condiciones empleadas por
Zhuze, ésto es, T = 105 ©°C (8 oC arriba de la temperatura critica
del solvente), P = 100 atm ¥y una densidad de 0.379 g/cm™ ¥y esta-
blecié nuevas condiciones T = 140 ©°C (43 ©°C arriba de 1la tempe-
ratura critica del solvente), P = 100 atm y 0.29 g/cm™ de densi-
dad. Encontrando que a pesar de ser condiciones supercriticas las
escogidas por Zhuze se forman tres fases 11quido-11quido-gas
estableciéndose el equilibrio en 1a regién de 1as fases 11auido-
1fquido. En cambio al efectuar la separacién a mayvor temperatura
s1 se logra formar una fase supercritica y se establece el equi-
Tibrio en l1a regidén 11quido~fase supercrftica; ademds, baJjo estas

condiciones se obtiene un extracto de color amarillo palido, de
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mayor pureza en comparacion con el aceite oscuro obtenido con 1as

primeras condiciones, con 1o aue concluyd aue no es adecuada la

seleccion de condiciones de operacién hecha por Zhuze,

9.2 Proceso de extraccion a condiciones supercriticas.

La figura (9.1) muestra el diagrama de fludo de una planta
piloto para l1a extraccion de residuos pesados del petréleo em—
pleando como solvente propano a condiciones sueercriticas. El
eauiro consta de un tanaue de extraccion inclinado, dos tanaues
de serparacion y dos desgasificadores. La alimentacién de 1a mate-
ria prima se inicia desde un depdésito a 95 °C ¥ se mezcla con una
corriente de epropano precalentado ¥ a una presidn de 130 atm antes
de entrar al tanque de extraccidn inclinado, el cual se mantiene
a una temperatura constante de 140 °C. En este tanaue se obtienen
dos fases: una supercritica aue se remueve en 1o alto del tanaue,
¥ un residuo l1auido aue se colecta en un separador. Este residuo
Pasa a un desgasificador donde se reduce la presion subitamente
separandose el asfalto vy el solvente. La corriente supercritica
solvente - aceite desasfalitado, se despresuriza eparcialmente a
125 atm separandose una pequefia cantidad de extracto el cual se
recircula. El1 resto del aceite desasfaltado se separa del solvente
reduciendo la presién a 30 atm seguido por una desgasificacion a
0.3 atm, E1 gas Yiberado en las diferentes etapas se restituye a

las condiciones de extraccién y se recircula.
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Figura 9.1 Proceso de extraccidén supercritica de residuos del
petrdleo, (Zosel 1978)
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Mediante este procesc se recurera el 75 % de la materia prima
inicial en forma de producto desasfaltado conteniendo 0.15 ppPm de
vanadio, el resto es un residuo de asfalto aue contiene la mavor

parte del vanadio.

En un proceso convencional con eropanc lfauido también es
posible separar el 75 % de la materia prima, sin embargo, el pro-
ducto obtenido difiere en el contenido de vanadio aque es de 2.4
ppm. Ademas, tiene un nuamero de Conradson de 2.0 comparado con
1.3 del anterior. El1 namerc de Conradson es una medida de 1a can-

tidad de materia no volatil presente.
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10, PROCESO ROSE

un proceso industrial de gran importancia comercial en la

actuslidad es el proceso ROSE (Residuum 031 Supercritical Extrac-

tion) desarroilado en 1956 por la Compafiia Kerr McGee. En 18976

J.A. Gearhart ¥y L. Garwin®**® y en 1985 S.R. Neison vy R.G. Rood-~
mant*”? hicieron un andlisis detaliasdo de este proceso. £1 pro~

ceso ROSE es una variante més eficiente de la desasfaltizacion

convencional descrita en la seccidn anterior. En este proceso la

extraccidn se efectis 8 condiciones subcriticas y 1a recuperacion

del solvente se 1leva a cabo en condiciones supercriticas.

En los procesos de extraccion convencional la recuperacion
del solvente se lieva 8 cabo por evaporacion a bada presion, Ade-
més, para medorar Ya calidad del aceite extratido se debe incremen-
tar la relacion solvente a carga., ¢sto implica un incremento de
energia prororcional al

te.

incremento en ta relacién solvente a acei-

Lo que hace a estos procesos paco factibles econdmicamente.
Los excesivos requerimientos de enerpia de las técnicas de

recuperacion de solvente convencionales habtan tenido poco impacto

en los costos del proceso, hasta aque el valor del aceite crudo vy

en consecuencia el de la energfa se incrementaron durante la pa~

sada década. Este aumento en el costo de materia prima vy energta

estimuld a 1las industrias de refinacidn a buscar una técnica ac~

cesible para hacer un uso mas eficiente de estos insumos.

Sin embarso, los obdetivos originales que motivaron al desa-
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rrollo del proceso ROSE no fueron conservar la energia, sino mas
bien explorar el potencial de recuperacion de productos vaiiosos
a partir de la porcion pesada no destilable del petrdleo y desa-
rrollar mercados para estos productos. Pero con el tiempo se ha
demostrade que el desarrollo mas importante fue 1a recuperacion

eficiente del soivente,

Los productos basicos que se obtienen a partir de residuos

del petrédlec son tres: asfaltenos, resinas y aceite desasfaltado.

- Los asfaltenos son compuestos poliaromaticos aue contienen
orupos funcionales que incluven metales tales como el vanadio ¥
el niquel. Son hidrocarburos de alto peso molecular, muy viscosos
y deficientes en hidrégeno. Los asfaltenos son perjudiciales du-
rante la conversi6on catalftica de productos pesados en productos
mas ligeros meJjor cotizados en el mercado. Esto se debe a los
metales aue contienen los cuaies desactivan el catalizador v tien-
den a formar coque a la temperatura de 1la reacci6n catalftica
disminuyendo 1a eficiencia del proceso. Los asfaltenos son igual-
mente dafiinos en la fabricacién de aceites lubricantes debido a
su tendencia a flocular con el tiempo, 10 que causa l1a inestabili-

dad f1sica del aceite.

- Las resinas en este contexto se clasifican como una frac-
cidén intermedia mas ligera que los asfaltenos pero mas pesada que
el aceite desasfaltado. Son menos viscosas y contienen menos me-
tales aue los asfaltenos. En ausencia de estas resinas los asfal-

tenos pueden ser insolubles en la fraccion de aceite. Las resinas
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son importantes en l1a manufactura del asfalto debido a que su
accion peptizante permite solubilizar a los asfaltenos en el a-
ceite para producir un asfalto de petréleo estable. Las resinas
afectan la penetraciodn, viscosidad, ductibilidad y estabilidad de
los asfaltos. Se les puede dar a las resinas un tratamiento Pos-
terior como hidrocraaueo, hidrotratamiento, etc. eara eroducir

productos mas valiosos.

- E} aceite desasfaltado es el producto princiral, relativa-
mente limpio que contiene menos metales y residucs de carbono aue

los asfaltenos ¥ las resines.
‘Las ventadjas gue presenta el proceso ROSE son:

- Se logra una recuperacion del solvente de extraccién de un

B5 a 93 % en el separador de aceite sin necesidad de evaporar.

N - E1 solvente recuperado se recicla pasando a través de in-
#tercambiadores de calor aue recureran la mayor cantidad de enerafa

* 'necesaria para alcanzar las condiciones supercriticas.

- La energfa reauerida para la recuperacion del solvente su-

rercritico es menor que la requerida por cualquier otro método.

- E1 aceite desasfaltado obtenido contiene menos residuo de

carbono y metales aue el aceite obtenido por flasheo al vacfo.
- Los rendimientos de aceite son mas aitos.

El proceso ROSE se puede emplear ademas de en la produccion
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de asfaltenos, resinas y aceite desasfaltado, en la produccioén de
aceite lubricante de alta calidad a partir de alimentaciones as-
falticas, para pPreparar aceites pesados que se emplean como ali-
mentacion para craqueo catalitico e hidrocraqueo, Para medorar
crudos pesados, Para PpProducir asfaltos y aceites desasfaltados
especificos, ¥y como un compiemento para procesos de desulfuracion

de aceite combustible.

Las 4greas de aplicacién potencial que actualmente son obdeto

de un intenso estudio son:

- ta remocidén de constituventes indeseables {asfaltenos.
azufre, metales,...) en jas diferentes etapas de la refinacion

del crudo para la obtencién de productos de mavor pureza.

- La desasfaltizacion de crudos reducidos tipo ceroso los

cuales no se pueden reducir al vacio satisfactoriamente.

- La substitucién de coquizadores en las refinerias donde se

procesan residuos pesados de crudo.

En el proceso ROSE la seleccion del solvente depende de 1a
naturaleza de 1la alimentacién y de las especificaciones que se
requieran para 10s materiales que seran producidos. Entre 1la va-
riedad de solventes selectivos 1los que se emplean son a]qanos

ligeros tales como el propano, butanc y pentano.

E1 pentano ofrece varias ventadjas sobre el propano que es el

solvente utilizado en la desasfaltizacion convencional. £sto es,
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el pentano tiene un amplio intervalo de temperaturas de operacién
¥y una alta selectividad para separar diversas fracciones como
asfaltenos o mezclas de asfaltenos-resinas de manera continua.
Las temperaturas normales de oeperacion son lo suficientemente
altas durante la separacion de los asfaltenos lo que permite man-

tenerlos en estado 1fauido.

Se han empleado diferentes alimentaciones ademéds de las frac-
ciones pesadas del petréleo en el proceso ROSE como son petréleo
crudo, aceites a partir de chaporote y petrdleos, residuos de 1a
pirdlisis del alauictran vy el aceite que se obtiene como subproduc-

to en la produccion de pulpa de madera.

10.1 Descripcién del Proceso

E1 diagrama de fludo del proceso ROSE se muestra en la figura
(10.1) el cual consta de 3 tanaues de separacién (S), 3 torres de
destilacion flash (T), 4 intercambiadores de calor (I), 2 calen-
tadores (C), 2 bombas (B) ¥ 1 tanaue de mezclado (M). El solvente

empleado es un hidrocarburo ligero, generalmente pentano.

La alimentaci6n puede ser un residuo de petrélec pesado o
semipesado o una mezcla de estos materiales, la cual se carga en
el mezclador M-1 donde entra en contacto cen el solvente a tempe-
raturs ¥ presién etevadas pero inferijores al punto crftico. Cuando
la mezcla pasa a1 separador de asfaltenos S-t, la fraccion pesada
de asfaltenos con solvente disuelto precipita de la solucién y se

retira como un itiquido del fondo del separador. Esta corriente
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pasa a través del calentador C-t a la torre de destilacion T-1

donde es separado el solvente de los asfaltenos.

La fase formade por solvente-resina-aceite fluye desde lo
alto-del separador S-1 a través del intercambiador de calor I-1
donde se calienta por medic del solvente reciclado antes de entrar
al separador de resinas S-2. Como resultado del incremento en 1a
temperatura tiene 1lugar 1a separacion de una segunda fase que
produce una fraccion intermedia de resinas. La fraccion de resinas
se retira como un 1fauido del fondo del tanaue S-2 y se agota 1o

que lleva de solvente en la torre T-2.

La solucion remanente de aceite-solvente sale de 1o alto del
separador S-2 vy pasa a través del 1ntercambiador de calor I-4
donde se calienta por el solvente en reciclo antes de pasar al
calentador C-2 para elevar la temperatura por arriba de la tempe-
ratura critica del solvente, posteriormente esta solucion entra
al separador de aceite S-3. A esta temperatura supercritica el
aceite es insoluble en el solvente, por 1o que ocurre una sepa-
racién de fase en el separador S-3. La fase de acelte se retira

del fondo de S-3 y se agota el solvente en 1a torre T-3.

El solvente surercritico substancialmente 1libre de aceite
proporciona una parte significativa del calor necesario para in-
crementar la temperatura de la corriente que viene de 1o alto de
§-1 a las condiciones de S-2 vy S§-3. £1 solvente que proviene del
separador S-3 se recicla a través de los intercambiadores de calor

I-4 e I-1 para proporcionar el calor necesario a la solucién de
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solvente-aceite que proviene de S-1.

Mas adelante el solvente se enfrfa en el intercambiador de
calor I-2 antes de reciclarlo al proceso por medio de 1a bomba B~
1. En varias aplicaciones el efecto util de I-2 resulta despre-
ciable. La bomba para 1a recirculacién del solvente solamente pro-
porciona la diferencia de presion necesaria para compensar la

cafda de presién en los tanaues de separacion.

Las fases pesadas de 1os tanques S-1, $-2 y S-3 contienen
disuelta una cantidad de solvente aque corresponde de un 7 a 15 %
del solvente de extraccion total, el cual es recuperado pPor ago-
tamiento convencional en las torres T-1, T-2 ¥ T7T-3. El solvente
recurperado se condensa en I~3 y se colecta en el tanque de agita-
cion R-1., Este peaquefio volumen se bombea por medio de la bomba de

compensacién B-2 a la corriente princiral de solvente de reciclo.

E1 proceso se puede modificar para producir sélo dos produc-
tos en lugar de los tres descritos anteriormente; ésto se loora
combinando las resinas con los asafaltenos o bien, combinando las
resinas con el aceite.

ta alternativa de una unidad de dos etapas tiene una confi-
guracion mas simple, va aue se eliminan los equipos S-2, I-4 ¥y T-
2 como se muestra en el diagrama con 18 linea punteada. Si se
mezclan las resinas con los asfaltenos en un solo producto, este
producto combinado se obtiene en el fondo del separador asfalte-

no/resina S-1 ¥ la fraccion de aceite desasfaltado se recupera en
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el separador de aceite S-3. También se pueden obtener los asfal-

tenos en S-1 y las resinas combinadas con el aceite en S-3.

Los requerimientos de energia (eléctrica, vapor y combusti-
ble) del proceso ROSE, son relativamente insensibles a las varia-
ciones en la relacion solvente/carga o a la seleccion del solven-
te. Por edemplo, un incremento del doble en 1a cantidad de sol-
vente con respecto a la carga, es decir de 5 a | hasta 10 a 1, d&
como resuttado un incremento de aproximadamente 10 % en 1a energia
eléctrica sin cambiar sienificativamente otros reaquerimientos.
Por el contrario, en la recuperacién del solvente en el proceso

convencional, si se durplica 1a relacidén solvente a carpa se eleva

notablemente el consumo de energfa eléctrica y de varor.

En las figuras (10.2, a y b) se muestran los diagramas pPre-
sion-entalpfa (P-H), para la recuperacion del solvente de manera
convencional ¥ en condiciones supercriticas respectivamente. En
la recuperacioén convencional todo el solvente utilizado para ex-
traer el aceite desasfaltado se obtiene del extractor en fase
1fauida a una temperatura relativamente bada ¥ a presién alta
Cpunto A de la figura (10.2 a)l. €sta mezcla de solvente-aceite
desasfaltado se calienta y se flashea en el punto € de la region
de vapor. En este punto todo el solvente se evapora auedando s6lo
una pequefia cantidad que tuego se agota con vapor a una tempera-

tura mas alta vy una presién mas bada (punto F).
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F Torre de ogotamiento

Figura 10.28 Diagrama de entalepfa para 1a recuperacién del sol-
Ygrgg? en forma convencional. (Nelson y Roodman
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Figura 10.2b Diagrama de entalpfa para la recuperacién del sol-
vent?ggg)condiciones supercriticas. (Nelson y Rood-
man
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En el proceso ROSE 1a recuperacion del solvente de extraccion
se inicia en el punto A de la figura (10.2 b) a 1a misma tempera-
tura ¥ presion que en el caso del proceso convencional. Por sim-
plicidad se emplea una unidad de dos etapas. E1 aceite desasfal-
tado mas el solvente fluyven desde el separador S-1 a través del

intercambiador de calor I-1 elevando la temperatura hasta el eunto-
B. E1 calentador C-2 proporciona la energia necesaria para calen-
tar el aceite desasfaltado mas el solvente desde el punto B al C.
£n el punto C, se recurera entre el 85 y el 93 % del solvente
como un fluido supercritico; este fluido se recicla a través de
I-1 para calentar el aceite v el solvente del punto A al B, por
tanto el solvente recicladoe se enfria del punto C a{ D ¥ continua
el enfriamiento del punto D &l A por la accién de 1a mezcla del
solvente recurerado obtenido en las torres de agotamiente T-1 vy

T-3 y por el efecto del intercambiador de calor I-2.

El solvente residual aque aueda en el aceite desasfaltado
obtenido en el serarador S-3 se recurera Por flasheo y agotamien-
to. En el caso del proceso ROSE sélo se calienta del 7 al 15 %
del solvente del punto C al E, en comparacion con el 100 % del

solvente en el método convencional,

La distancia horizontal en las figuras (10.2 a ¥ b) es pro-
porcional al cambio en la entalerfa del solvente. Observando aue
s610 15 % del solvente de extraccion debe agotarse con vapor (pPun-
to E a F), entonces el 85 % del solvente se recupera en el sepa-

rador de aceite.
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Se puede observar que la recureracion de solvente en condi-

ciones supercriticas requiere s6lo el 34 % de la energfa calori-

fica reaquirida en la recureracién por evaroracion de efecto mul-
tiple.

Los reauerimientos de energia para el proceso ROSE son apro-
ximadamente del 60 % del consumo de una unidad de destilacion
convencional ucando propano para relaciones de solvente a carga
de 10 a1 6 de 12 a 1.

La ventada del proceso ROSE es que ofrece shorros significa-
tivos en los costos de oreracion y mantenimiento de un 50 % apro-
ximadamente y una reduccién en el carital de inversion de aproxi-

madamente el 20 %, con respecto al proceso convencional.

A
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11. RECUPERACION ASISTIDA DEL PETROLEO

11.1 Introduccion

El contenido de esta seccién estd basado princiealimente en
los trabajos de E. Behar y P. Mikitenko®=*?, de P. Simandoux et
al., ***? y de J. Cantoral©=”?,

) La eproduccién mundial de energia representa actuaimente 7
mil millones de toneladas ecuivalentes de petréleo por afio, de
esta eroduccién alrededor del 50% proviene de los hidrocarburos.
Las predicciones econémicas ¥ tecnolégicas indican que este por-
centaje se mantendré hasta el aflo 2000. En 1la tabla (11,1) se
observan las reservas mundiales de energia de las fuentes no re-

novables. En esta tabla Mexico estd incluido en América Latina.

E1 consumo mundial de petro6leo depende, casi en su totalidad.
de las reservas llamadas <<aceites convencionales>> éstoc es, acei-
tes producidos con las tecnologias disponibles hoy en dfa; en el
futuro inmediato, este consumo dependera cada vez mas del <<nuevo

petroéleo>>, es decir de 1os aceites no convencionales.

Los aceites no convencionales, entre los cuales se encuentran
los crudos pesados, se carecterizan por su alta densidad vy vis-—
cosidad ¥ por la utilizacioén de diferentes métodos de obtencion.
También se consideéran en esta clasificacion a los hidrocarburos

atrapados en 1as arenas asfalticas y los esauistos bituminosos.

Las grandes reservas de aceites pesados, confirmadas en los
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ultimos affos, han despertado un notable interés por 138 explotacion

TABLA 11.1 RESERVAS MUNDIALES DE RECURSOS NO-RENOVABLES

Petréleo Gas®*” Carbén

Miles de millones de TEP*® 95 85 530
Miles de millones ' 3786
de barriles 679 607 equivalentes

Regiodn % % %
Europra 3.2 5.5 9.8
Paises de economfa
planificada 1.5 41.5 46.6
América del Norte 4.9 8.3 26.6
América Latina 13.5 5.7 0.6
Africa 7.9 6.1 7.5
Asia-Oceanfa 2.8 6.2 8.9
Medio Oriente 56.2 26.7 0

* TEP. = Toneladas Eauivalentes de Petréleo

¢ Se distinguen tres tipos de gas natural:

El « gas no-asociado >» que no estd en contacto con el petréleo:
E1 « gas asociado > que se encuentra en contacto con el petréleo,
y el gas asociado « disuelto » en el petréleo por las condiciones
termodinédmicas del yacimiento.

El gas no-asociado representa un poco mads del 70 % de las reser-
v?sdmun?i?éeg. en tanto que el gas disuelto el 20 % ¥ el gas aso-
ciado e .

de estos aceites. En 1a tabla (11.2) se ilustra esta aseveracion,
en donde 1los porcentajes se refieren a las reservas de petréleo
indicadas en 1a tabla (11.1). La investigacién de tecnologfas

aeropiadas de recuperacion es hoy en dfa, el objetivo de numerosos

trabadjos cientificos.

ESTA TESIS M2 BEBE
SALR BE LA BIBLIOTECA
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TABLA 11.2 RESERVAS MUNDIALES DE HIDROCARBUROS
Reservas %
Fuente
Probadas‘*® Potenciales ‘=

Aceites convencionales 53.1 25.8
Aceites pesados y

arenas bituminosas 31.3 27.8
Esaquistos 15.6 46.4

RS

Reservas probadas: estimadas con un cierto grado de incer-

tidumbre, recuperables a partir de los yacimientos conoci-
dos, en las condiciones econdmicas y técnicas actuales.

‘= Reservas potenciales: a descubrir a partir de estudios de

prospeccidén geoldégica, donde la extraccion sera proyecta-
da sin l1imite pPreciso de tiempo.

Tradicionalmente se distinguen tres mecanismos de explotacion
de yacimientos de hidrocarburos: 1la recuperacion erimaria, 1a

recuperacioén secundaria y la recuperacién asistida o terciaria.

La recuperacién primaria o drenade natural de los yacimientos
no necesita ninguna accion exterior. E1 desplazamiento de hidro-
carburos se hace simplemente bado el efecto de su energia poten-
cial: la diferencia de presién entre los fluidos contenidos en el

medio poroso de las rocas ¥ el fondo de los Poz0os de produccioén.

E1 porcentade de recuperacion por drenaje natural es muy
variable y derpende 'de las caracterfisticas del yacimiento. Lo comun
es tener recureraciones primarias en promedio del orden del 30 %

del volumen original total.
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En la recuperacion secundaria se utiliza princiralmente la
inyeccion de agua como Proceso natural debido al desplazamiento
eficiente del aceite por este fluido hacia los pozos productores.
También se ha utilizado como fluido de inveccion el gas pobre
(esencialmente metano) con el mismo propdsito pero con resultados
no tan satisfactorios como con el agua. Con estas tecnologfas se
obtienen recuperaciones secundarias en promedio del 15 al 25 %

del volumen original.

En sintesis, el volumen de crudo due puede extraerse de los
vacimientos con 1a aPlicacidén de las técnicas de recureracién
primaria y secundaria es sélo una parte del volumen existente en
el vacimiento. Esto es, en promedio alrededor del 50 % del volumen
original de crudo continta en el vacimiento atrapado en el medio

POroso.

La recuperacion asistida incluye el conjunto de procedimien-
tos de explotacién que permiten aumentar sustancialmente dichos
porcentades. La tabtla (11.3) ilustra los procesos mas importantes
de esta tecnologfa. Entre estas técnicas se encuentran 1la invec-
cion de vapor de agua o gases. Asimismo estdn incluidos los pro-
cesos de miscibilidad, los quimicos, por polimeros, por tensoacti-
vos o pPor inyeccion de bacterias. Sin embargo, la mayvor parte de
estos procedimientos hasts el momento han mostrado poca factibili-
dad economica, aunaue en el futuro con el aumento del costo del

barril estas técnicas seran competitivas.
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Tabla (11.3) Procesos de Recuperacion asistida
Procesos Mecanismo
Inyeccién de vapor
Térmicos
Combustion in-situ
Biologicos Inyeccion de bacterias
Inyeccion de:
soluciones alcalinas
Quimicos surfactantes
polimeros
Inveccion de:
vapor - surfactantes
Duaies vapor - soluciones alcalinas
vapor - CO=
Miscibles Inveccitn de fluidos supercriticos:
Metano, Nitrogeno, Dioxido de Carbono e
Hidréeeno.

Recientemente, l10s procesos de inyeccién de fluidos super-
criticos, es en orinidn de los expertos, l1a tecnologia mas prome-
tedora. Los principales fluidos aque actualmente se utilizan son
el metano - o mas generalmente los gases 1lamados pobres - el
nitrégeno, el hidroégeno y el didxido de carbono., Por el momento,
s6lo la inyeccion de metanc se encuentra en su fase operacional,
en tanto el nitrdageno, el hidrégeno vy el didxido de carbono se

encuentran en su fase piloto.
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En 1a actualidad, hay una intensa actividad cientifica in-
terdisciplinaria en torno a la "extraccion supercritica" en las

siguientes 11neas:

- Sobre los mecanismos termodinamicos intrinsecos (fenémenos
crfticos, solubilidades, etc.)

- Mecanica de fluidos en medios porosos

- Tensién superficial (s6lido /1fauido)

- Simulacion de procesos supercriticos, etc.

El gran interés mundial por 13 i{nvestigacion aplicada v el
desarrollo de nuevas tecnologias en la recureracion asistide tiene
su explicacién en el hecho de que el 27 % de la produccioén mundial
se extrae de los yvacimientos marinos, de 10s cuales 1a mayvoria se
explotan con técnicas de recuperacion primaria y 1o0s métodos con-
vencionales de recuperacion asistida tienen limitaciones debido a
1a gran profundidad de estos vacimientos. En México, mas del 60 %
de la produccioén de crudo se extrae de las plataformas marinas de
1a Sonda de Campeche y la profundidad media en pozos exploratorios

alcanza los 5 500 m ¥y en los pozos en expiotacion los 3 500 m.

Las reservas de los aceites no-convencionales son considera-
bles y desde su extraccion hasta su procesamiento se ha convertido
en un reto cientifico ¥ tecnoldgico; de ahi 1a necesidad de con-
Juntar esfuerzos en la solucion de 1os probiemas prioritarios de

la utilizacién 6ptima de nuestros recursos no renovables.

A continuacion se describen algunos de los procedimientos de



: , T
recuperacién asistida aue actuaimente se utilizan en el mundo.

11.2 Inveccion de Metano

Para describir los mecanismos termodindmicos intrinsecos en
esta tecnologfa se recurre al diagrama ternario simplificado 1lus-
trado en 1a figura (11.1). En este diagrama, las mezclas compledas

de hidrocarburos se descomponen arbitrariamente en tres arandes
grupos::

- los componentes 1igeros, C: (metano), N=, CO=.

- los componentes intermedios, por edemplo las fracciones C=
a Ca.

- 10s componentes pesados, por edemplo los residuos de C- en
adelante.

Los lados del trianguio eauilatero corresponden a una concen-
tracion nula del componente representado en el vértice opuesto,
Cada punto al interior del +triéngulo corresponde a una mezcla
bien definida de los tres componentes.

Si se considera un sistema de hidrocarburos a una eresién y
temperatura dadas, por ejemplo a8 aquellas condiciones que corres-
ponden a las del yacimiento denotadas por Pa ¥ Ta, en el diagrama

ternario resultante aparecen cuatro zonas:

1) Una zona I en la cual las mezclas se encuentran en la
fase gaseosa.
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100 % C,+ 100%C, —¢C,

Figura 111 Diagrama de fases ternario eara 1la inyeccidén de
metano. (Behar y Mikitenko 1985)
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2) Una zona I1 de]imitadé por una envolvente bifésica sobre

la cual aparece el punto cr1tfco,C;xen esta zona, cada mezcla una
vez aue ha alcanzado el equilibrio se semara en un 1fauido 1 vy en

un gas g.

3) Una zona III en la cual las mezclas se encuentran en la

fase 1fauida.

4) Finalmente, una zona IV a la derecha de 1s tangente de la
envolvente bifdsica aue pasa por el punto critico 1as mezclas se

encuentran en una sola fase fluida.

La influencia de la eresién se traduce en una reduccidén de
18 zona bifasica cuando la presion aumenta, en tanto aue un aumen-

to en la temperatura produce una exeansién del dominio bifasico.

E1 punte figurativo del gas inyectado es g., su posicion en
el diagrama depende del fluido utilizado: oas pobre. En efecto,
este gas estd esenciaimente constituido de metano y es pobre en

componentes intermedios Cz - Ca.

Este procedimiento se apiica a los vacimientos de aceites
ligeros, es decir ricos en las fracciones C= ~ C«. E1 punto figu-
rativo del aceite virgen es 1.. A la salida de 1l1a inyveccién, la
recta 9:1. atraviesa el dominio bifadsico: los fluidos presentes
no estdn en eauilibric termodinamico, ¥a que se 1leva a cabo una
intensa transferencia de materia entre las fases. Después del
equilibrio el gas tiene una composicion que correseponde al punto

g= ¥y el aceite tiene 1a composicioén 1=.
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Se cobserva aque durante el efecto de 1a extraccion de los
componentes intermedios y pesados del aceite por el fluido super-
critico invectado este se enriquece, en tanto que ia fase 11quida
residual se vuelve mas pesada. E1 gas enriquecido se encuentra
nuevamente con el aceite virgen con el cual continua con el in-

tercambio ¥ asi sucesivamente.

Durante los desplazamientos del gas en el medio pPoroso del
yacimiento, se va enrigueciendo hasta el momento en el aue el gas

es miscible en el aceite, esto es, en el punto B del diagrama.

La arlicacion de este proceso reauiere las siguientes condi-

ciones:

- Yacimientos de gran profundidad ( > 2000 m). En efecto, el
dominio cubierto por 1a envolvente bifédsica deberd ser suficien-

temente pequefia, para gue el mecanismo descrito pueda efectuarse.
- Aceites ligeros (P < 0.85 g/cm™)

- E1 gas 1invectado generalmente es el metano, aunaue el ni-

troégeno y otros gases pueden dar resultados comparables.

En el caso de vyacimientos de gas natural, 1la inyveccioén de
gas pobre permite aumentar la recuperacién en condensados de 60 a
85 % . El1 gas inyvectado generalmente es una fraccion de la produc-—
cion que se obtiene después de la separacion del condensado Cx en

adelante.
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11.3 Inyeccion de nitrégeno

Entre 1os procesos de recuperacion asistida, 1a inyveccion de
nitrogeno es de utilizacion reciente, el erimer proyvecto indus-
trial arranca en 1977 en los Estados Unidos de América. Es inte-
resante notar que el vacimiento al que se aplicé este provecto
hab1a estado en expiotacion mediante 1a inveccion de metanc antes
de utilizar el nitrégeno como fluido de trabadjo. El nitrégeno
ofrece miultiples ventajdas: disponibilidad ilimitada, costo de
produccidn bado ¥ no induce ninguna corrosidén en 1os equiros ¥y

tuberias.

Las experiencias realizadas en el laboratorio han demostrado
que el porcentade de recuperacion de aceites ligeros desplazados
fuera del medio poroso por el nitrégeno es alrededor del 90 %. El
mecanismo responsable de tan elevada recuperacién nuevamente es la
extraccion de jas fracciones intermedias constitutivas del petréd-

leo por el fluido surercritico invectado.

Los estudios preliminares efectuados con gases y condensados
conducen a porcentadjes de recuperacion de 99 % cuando el yacimien-

to puede soportar presiones elevadas (alrededor de 300 bar).

ta figura (11.2) jlustra como es posible obtener tan altos
porcentadjes de recuperacidn, se presenta el efecto de los volume-
nes de 11quido depositados por condensacion retrésrada de un gas
natural durante la descompresién de un yacimiento para continuar

su Produccién. Las curvas correspondientes se han calculado con
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Figura 11.2 Curvas de 1li1aquido depositado por 1s inveccion de

nitrégeno. (Behar y Mikitenko 1985)
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1a ecuacion de estado de Redlich-Kwong- Soave.

Las curvas denotadas con los numeros 1,2,3 y 4 se calcularon
para mezclas de este gas y condensados en orden creciente de su
contenido de nitrogeno. Se pueden observar las mismas evoluciones

que en el caso del laboratorio, esto es:

-La presion de rocio de la mezcla crece con el contenido de

nitrégeno.

- E1 volumen del condensado depositado a un nivel de presion

determinada crece cuando la mezcla se enriauece en nitrégenoc.

Para una presion dada, 1a cantidad total de hidrocarburos
recuperados en el vacimiento esté representada por el area bado
la curva de dep6sito, comprendida entre esta presion ¥y 13 presion
de roctio. También se puede observar por aue el porcentade de re-
cuperacion de condensados esperado puede tomar valores extrema-

damente importantes si el yacimiento reporta presiones elevadas.

11.4 Inyeccidn de didéxido de carbono

Desde hace mas de 60 afios, se sabe que el diéxido de carbono
se puede utilizar como agente de recuperacién de aceites. Nume-
rosos estudios han mostrado 1la gran eficiencia de este gas con
respecto a otros gases, tales como el metano o el nitrdgeno. Sin
embargo, en los Ultimos aflos, debido a la bada en el precio del
retréleo ¥y al costo relativamente elevado del CO=, no ha sido

Posible extender el desarrollo de esta tecnica.
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Los estudios econémicos preveen aque la utilizacion del CO=

en la eroduccion de aceites obtenidos a través de la recuperécién
mejorada pasardn del 5.5 % actual al 40 a 60 % en el afio 2000,

segun el precio del petréleo.

El analisis de resultados de diversos experimentos reatiza-
dos, permiten admitir que 1la eficiencia de este proceso se debe
erincipalmente a 1a alta solubilidad del CO= en los hidrocarburos
y @ la extraccion selectiva de 1os componentes del petréleo por

este gas.

A las mismas condiciones de temperatura y presion, el dio-
xido de carbono es mas soluble en los aceites que el gas natural,
El aumento de 1a recureracion es el resultado de numerosas modi-
ficaciones intrinsecas a esta solubilidad que se traducen eprin-

cipalmente en:

- La reduccion de la viscosidad del aceite. Reduccion tanto
més importante aue la viscosidad inicial del crudo aque es mas
elevada. Esta reduccién tiene por obdjeto aumentar la movilidad

del aceite.

- "Hinchazon del aceite", este efecto es funciéon de la can-
tidad de los hidrocarburos gaseosos disueltos ¥y de 1l1a masa volu-
métrica del aceite; entre mas ligero es un petréleo, aumenta mas

su volumen.

- El1 aumento de 1a energia interna del sistema cuando dismi-

nuye la pPresion de un yacimiento, por ejempio, durante la Ultima
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fase de produccion, por descompresion se produce la liberacion de

CO= disuelto en el aceite y en consecuencia éste adauiere un movi-
miento por un proceso eauivalente al drenadje natural 1o que puede

ocasionar recuperaciones supiementarias del orden de 5 a 15 % .

La extraccion selectiva depende de la composicién del crudo
y de los parametros de desplazamiento. En tal caso y badjo ciertas
condiciones, pueden pasar a la fase gaseosa las moléculas de hi-
drocarburos de una masa elevada ( = C»e). Después de estos inter-
cambios se pProduce un abatimiento de la tension interfacial entre
el aceite y la fase gaseosa despliazante, 10 que también reduce
las fuerzas capilares y medora el barrido microscorico del petro-
leo en el seno del vacimiento.

Para ilustrar el poder solvente del gas carbonico supercriti-
co, se presentan algunos resultados obtenidos con un crudo pesado,
el aceite utilizado proviene de un yacimiento situado a una pro-
fundidad media de 2 250 m. A esta profundidad, l1a presion media
es de 220 bar y 1a temperatura de 75 °C., En estas condiciones de
yacimiento, el aceite tiene una masa volumetrica de 980 Ka/m™ y
una viscosidad de 1 890 mPa.s.

Si se comprime este aceite con el CO= a la temperatura del
yacimiento hasta una presion de 340 bar (figura (11.3)1 se obtie-
nen dos fases: liauida v gaseosa, en eauilibrio. Por la expansion
de 1a fase gaseosa a las condiciones de laboratorio, se llega a

un gas, aue por andlisis cromatografico, contiene mas del 99 % de
CO=z.
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Gas
Aceite b= - = =4
Gas
Inyeccion Expansion
de CO= Lfauido

Condensado
T =75.9C T =750C T =20 °C
P = 220 bars P = 340 bars P = 1 bar

Fig. (11.3) Compresion de aceite por didxido de carbono.

E1 condensado en equilibrio con el gas representa la fraccion
de crudo pesado vaporizado por el CO=. Este ha sido analizado ror
cromatografia de permeacion de gel (GPC) y su composicion se mues-
tra en 1a tabla (11.4), se puede observar que las moléculas de
hidrocarburos (del orden de 70 atomos de carbono) se extraen en

fase gaseosa por el CO= supercritico.
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Tabla (11.4)
' Condensados obtenidos por_compresion
del aceite por CO= a 340 bar,
Componente l % peso 41 % mol
Ce 0.06 0.18
Ce 0.60 1.50
C» 2.03 4.37
[ori 13.28 23.62
Cio-11 10.45 15.10
Cizeasx 8.51 10.35
Cia—1m 8.01 8.41
Cia—rz 7.57 7.00
Cia—z= 7.82 6.45
Cze—=a 15.91 11.056
Camezw 10.26 5.80
Cso-z= 10.14 4.49
Cao-as 3.70 1.27
Cso-va 1.66 Q.41

El1 suplemento de recuperacion aportado por la evaporacién de
componentes ligeros del crudo no es despreciable. En ciertas con-
diciones representa del 15 al 20 % de la recuperacion final, Estos
resultados muestran aue la inyeccidén de gas carbdénico es un pro-

ceso eficaz para recuperar crudos pesados.

11.5 Fuentes de Fluidos Supercriticos

Un estudio de factibilidad de 1a explotacién de un yacimiento
con un Proceso de recuperacion mejorada dependerd en gran medida
de la disponibilidad de fuentes locales de fluidos supercriticos.
Las necesidades de estos fluidos en los campos petrolercs general-
mente son considerables; por edemplo, en una experimentacion a
escala riloto se reauieren de 30 a 100 ton/dia, en tanto que para

una explotacién industrial son necesarias de 300 a 10 000 ton/dfa
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segun la importancia del vacimiento. Sin embargec, en ciertos pro-
yectos piloto e industriales el reciclade de los fluidos super-
criticos representa una reduccion imeortante de los costos de
operacion. Pero debe considerarse 13 necesidad de purificar el
filuido debido a que arrastra contaminantes como el H=S u otros
que incrementan 10s problemas de corrosién en los equiros. Final-
mente, la etara mas importante en 1a explotacidén de yacimientos
por 1a inveccion de fluidos supercriticos es 1a compresion. La

potencia requerida en un compresor va de 10% a 10® KW.

Para satisfacer las necesidades de fluidos supercriticos,
las fuentes disponibles son muy variadas y necesariamente requie-
ren de inversiones suplementarias para sd utilizacion en la recu-
peracioén asistida del petroieo. Por edemplo, el nitrogeno podria
obtenerse del aire ambiental, el metano del propio yacimiento vy
el dioxido de carbono como subproducto de diversas industrias; en
1a tabla (11.5) se mencionan algunas de las caracteristicas de
las diferentes fuentes de didxido de carbono.
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FUENTE CONTENIDO PROOUCCION PROCESO DE OBSERVACICNES
EN CO= PURIFICACION
(% vol) (ton/dfa)

Fuentes naturales > 90 M1y variable

de origen mineral
(minas de carbon)

Gas natural variable Mry variable
asociado

Unidades de > 90 300 a 700
amoniaco por unidad

Gases de combustion

centrales témmicas
con gas natural <10 5000 a 20000
con combusto1zo <15

Unidades de 6xido > 80 50 a 150
ge etileno vy acri-
Tonitrito

Gases de combustion 15 a 30 1000 a 3000
de cementeras

Gas de instaleciones 15 a 20 3000 a 5000
sideruraicas

Refinerias 10a 20 300 2 700
Industrias de 80 Limitada
fermentacion

No es necesario Presencia eventual de
H=§

Absorcion fisica
o0 aimica, sepa-
racion criogénica

No es necesario  México es importante
productor de amoniaco

Absorcidn fisica
Tratamiento compledo

Absorcion fisica
y auimica

Tratamiento compledjo Presencia de gases
(eliminacién de SO~} contaminantes

Tratamiento comlelo

Absorcitn fisica o
asimica

Absorcion fisica o Centros producto-
auimica res rumercsos
rpero dispersos
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12. APLICACIONES DIVERSAS: Petroleo Pesado, Arenas Asfalticas,
Esquistos Bituminosos, Carboén.

Como se mencioné en la seccién anterior, el petrédleo ligero
constituye hoy en dia 1a fuente privilegiada de hidrocarburos vy
como recurso no renovable tarde o temprano se agotara., Por esta
razon, en los Ultimos afios se ha intensificado 1a investigacion
en otras fuentes no renovables tales como el petréleo pesado, las

arenas asfalticas, los esauistos bituminosos y el carbén mineral.

Estas investigaciones han estado orientadas a medjorar la
rentabilidad de los procesos convencionales de explotacion (ex-
traccién por solventes clasicos, extraccion por varor y agua,
pirdlisis) asi como también al estudio de nuevos procesos quizas
mas prometedores. Antes de abordar estos nuevos procesos se ha
crefdo conveniente mencionar algunos aspectos sobre la composicion

de las diferentes fuentes de hidrocarburos.

Las diferencias entre petréleo, arenas asfaliticas, esauistos
bituminosos vy carbén son considerables, tanto en el contenido de

materia organica, como en la constitucidén de estos materiales.

El petréieo ligero (34 ©CAPI y masa especifica de alrededor
de 0.85 g/cm™) estéd compuesto casi en su totalidad de hidrocarbu-
ros solubles en un solvente orgédnico convenientemente selecciona-
do. Es un 1iauido que emigra de 1a roca madre donde ha sido gene-
rado por el kerégeno hacia el medio poroso del yacimiento de donde

es extraldo. E1 contenido en materia mineral es menor del 0.1 % .
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E1 petréleo puede envedjecer en el yvacimiento, convirtiéndose
en un fluido denso y viscoso, a tal punto que no puede ser extral-
do por métodos convencionales. E1 medic poroso ¥y el petréleo pesa-
do constituyen una arena asfdltica, mezclada con materia mineral

y orgéanica.

E1 carbon mineral es un kerégeno medianamente evolucionado,
generalmente de origen terrestre, asociado a una proporcién va-
riable de materia mineral (x 10 %) y de agua. Este kerdgeno esta
constituido principalmente de macromoléculas formadas en su mavo-
ria de estructuras poliaromaticas condensadas conteniendo grupos
funcionales de ciclos naftalénicos y de heterociclos. Puede con-~
tener o no trazas de hidrocarburos solubles. Sin embargo, a ePartir
del carbén se puede generar materia organica soluble bado l1a ac-
cion del cailor (T > 300 ©C), por ruptura de los enlaces mas deébi-
les. E1 rendimiento en materia soluble es mas elevado si la Pird~

1isis se realiza en una atmosfera de hidrdégeno.

Los esquistos bituminosos son rocas aue encierra un kerégeno
de origen tacustre o marino generador de aceite. Su contenido en
materia orgénica es variable (alrededor del 10 %). Parte de esta

materia orgdnica es soluble en cloroformo.

La figura (12.1) resume las caracteristicas de estas fuentes
de manera esquematizada. Para completar, se representan en la fi-
gura (12.2) algunos cortes retroleros y las diferentes fuentes de

hidrocarburos precipitados en un diagrama de Van Krevelen donde
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se-grafica la razon atémica H/C en las ordenadas y la razén atémi-
ca 0/C en.las abscisas. Este diaorama permite apreciar la aromati-
cidad de una materia organica (H/C atémico) ¥ su contenido en
oxigeno, principaimente bado 1a forma de erupos funcionales (0/C
atomico). Si 1la materia organica esta préxima al origen del dia-
grama corresponde a un kerdgeno en el fin de su evolucidon, donde
1a estructura aromatica muy organizada es insoluble, este es el
caso de la antracita.

12.1 Arlicaciones de 1a Extraccién Supercritica a las Arenas As
falticas ¥ los Esquistos Bituminosos

Las arenas asféliticas y sobre todo los esauistos bituminosos
constituyen la mavor parte de 1a materia f6sil organica diseminada
en el mundo. Para numerosos pafses constituye una alternative del
petroleo. La desventaja de estas fuentes con respecto al petréleo
y al carbon es su bajo contenido de materia orgadnica. Para su
recureracién es necesario suministrar una mavor cantidad de calor.
Los procesos convencionales de recuperacién de aceite de esquistos
consiste en realizar una pir6lisis a una temperatura de 550 °C,
para romper los enlaces 4quimicos entre la materia organica vy el
esquisto y convertirla en aceite; el rendimiento de aceite es del
30 al 70 % dependiendo de 1a naturaleza del esauisto, en este
proceso se forma una cantidad considerable de coque, mismo que se
puede utilizar como combustible y generar el calor necesario para

el proceso.

ta extraccién por solventes en condiciones supercriticas
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Permite operar a una temperatura inferior, 100 a 200 °C. Los tra-
bajos de investigacion en este campo son recientes y se encuentran
a escala de laboratorio. La desasorcion de la materia organica ¥y
1a disociacién en moléculas mas ligeras necesita una temperature
minima de 340 ©C. Los soiventes de extracciéon deben tener una
temperatura critica proxima a este valor. Los solventes proruestos
son el tolueno a las condiciones: T = 420 °C y P = 27 MPa o bién
aT =340 °C ¥y P =10 MPa; la piridina, o mezclas de solventes

tales como, tolueno-metilciclohexano, benceno—ciclohexano.

La mezcla de solventes mas prometedora en cuanto a rendi-
miento en aceite fué propuesta por Mackay quien ha obtenido un
rendimiento de 80 % utilizando una mezcla de agua y tetralina a
420 °C. La tetralina tiene un buen Poder hidrogenante aue permite

maximizar el rendimiento de materia orgénica extratda.

En el caso de las arenas asfalticas 1os hidrocarturos son
extratdos por un proceso simele ¥y antiguo, que consiste en reali-

zar un arrastre con vapor de agus.

La extraccion epor un solvente supercritico permite obtener
un rendimiento elevado de aceite ¥ ademads del interés econémico
presenta un  interes ecol6g@ico ya aue se regresa a 1a naturaieza
una arena libre de aceite, Otra ventaja de este proceso es que
realiza la extraccién v 1a desasfaltizacion en una sola etara. Un
buen solvente de extraccidén v de desasfaltizacién es una parafina
liegera, como el prorpano, @ T = 100 °C vy P = 20 MPa 0 a T = 230 °C

y P = 10 MPa con el que se deja un residuo de sélo 13 % de materia
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ofganica en la arena. Se puede obtener un mavor rendimiento ha-
ciendo 1a extraccion con un solvente mas pesado y en consecuencia
a una temperatura mas elevada. Por edempio, Se han propuesto el
tolueno a T = 395 °C v P = 10 MPa y el tetranhidrofurano a 7 = 310
oC ¥y P = 10 MPa con los aque se realiza una extraccion mds efectiva

ya que deda en l1a arena s6lo un 5 % de materia organica®==2,

Bott©2+? encontré aue el extracto obtenido a partir de una
arena asfalitica con n-pentano a T = 140 - 240 °C y P = 2 - 8 MPa,
se puede desasfaltar con carbon activado para obtener un aceite
1ibre de asfaltenos vy con un bado contenido de metales (vanadio,
niaquel ¥y hierro).

La Standard 0i1 Company of Indiana“=+” ha patentado un ero-
ceso aue utiliza como solvente de extraccién el agua a una densi-
dad de 0.2 g/cm®.
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CAPITULO 3

FUNDAMENTOS DE LOS PROCESOS DE EXTRACCION
SUPERCRITICA

Introduccion

En las diferentes etapas de la sintesis de procesos, €1 co-~
nocimiento de las propiedades termodinamicas es fundamental, para
la asimilacién, adaptacion y nuevos desarrollos de 10S Procesos

de extraccién supercritica.

Actualmente es obJeto de wuna intensa investigacién conocer
los mecanismos intrinsecos que involucran 10s Procesos surercri-
ticos desde el punto de vista de la termodinadmica. La informacion
a este respecto se encuentra en el nivel de una descripcién mera-
mente cualitativa, esto es, existen desarrollos teodricos particu-
lares ¥ limitados que describen cuantitativamente algunos sistemas

simpies.

En este capftulo se describen algunos aspectos cualitativos
de las propiedades termodinamicas y del equilibrio entre fases en
base a 1os trabajos de Eisenbach™*=?, Rizvi®*%?, Hover==<, Wi-

MNiams®=~?, Gangolic™*?, Brulé*==? y Brignole®="".
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13. Algunos Aspectos Termodinamicos de la Extraccion
Supercritica

Desde el punto de vista de la termodindmica, 10s procesos de
extraccion supercritica estan intimamente relacionados con el
conocimiento del equilibrio entre fases. En estos procesos existen
al menos dos fases en eauilibrio, en el que ocurre una transferen-
cia de masa desde la fase condensada (s¢lida o 11quida) a 1a fase
fluida o supercritica. En 1a mavoria de lo0s procesos l1a fase 11-
quida es una mezcla multicomponente mientras que la fase sélida
se considera como un componente puro, Pudiendo existir varias

fases s¢lidas en equilibrio con una fase fluida.

La fase supercrfitica favorece 1la transferencia de masa a
rartir de la fase condensada en forma cuantitativa y/o selectiva,
dependiendo en ambos casos del tiro de mezcla a la que se le van
a extraer sus componentes, del tipo de fluido o mezcla de fluidos
supercriticos elegidos ¥ de las condiciones de operacién de pre-

sién vy temperatura.

13.1 Los solventes supercriticos

Experimentaimente, un diagrama de fases para una sustancia
pura es como el indicado en la figura (13.1) en un diagrama P - T.
En esta grafica se indican las regiones s6lida, 1fauida y gaseosa
las 1fneas 1indican l1a coexistencia entre dos fases ¥y el proceso
asociado a la transicion de fase. Las tres curvas en este diagrama

se intersecan en un punto llamado punto triple, en el cual coexis
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ten en equilibrio las tres fases. E1 punto critico, donde las pro-
piedades del 1fquido ¥y el gas se vuelven idénticas, se localiza al
final de la 11nea de presion de vapor; en tanto que pPara la 1fnea
de fusioén no se ha observado que termine en un punto determinado;
La pendiente de esta linea puede ser positiva o negativa deren-
diendo de si 1a sustancia se contrae o se expande al fundirse. E1

area sombreada representa la region supercritica.

Un fluido supercritico presenta propiedades termodindmicas vy
de transporte particularmente singulares tales como densidad,
viscosidad y coeficiente de difusion intermedias entre las de
11quidos y las de gases, como se muestra en la tabia (13.1). Esta
particular combinacion de propiedades es una caracteristica unica
de los fluidos supercriticos que los hace muy Utiles como Solven-
tes. La densidad de estos fluidos, relativamente alta parecida a
la de un 1fquido, les da un buen poder solvente, mientras que la
viscosidad ¥ 1la difusividad relativamente bajdas como las de un

gas, les proporciona una gran capacidad de penetracioén dentro del

Propiedad Gas Fluido Lfquido
Supercrftico

Densidad (0.6-2.0)X10-= 0.2- 0.8 0.6 - 1.6
(g/cm™)

Coeficiente

de difusion 0.1 - 0.4 (0.2-0.7)X10—= (0.2-2.0)X10"=
(cm™/s)

Viscosidad (1-3)X10~ (1-9)X10~* (0.,2~3.0)X10"=
(g/cm-s)

Tabla (13.1) Propiedades tipicas de gas, lfquido y fluido super-
critico
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soluto. Debido a estas propiedades la rapidez de transferencia de :
masa de 10s solutos es mavor dentro de un fluido supercritico que

dentro de un 1{auido.

Otra caracteristica particular que presentan 1os solventes
supercriticos es aque se pueden modoficar sus propiedades tales
como densidad y viscosidad dentro de amplios intervalos, por medio
de pequefios cambios en la eresién o la temperatura. La region de
mayor interés es la cercana al punto critico, esto es, a 0.9 < Tr
< 1.2y 1.0 <Pr < 3.0donde Tr ¥y Pr son la temperatura y presion
reducidas respectivamente, siendo Tr = T/Tc ¥y Pr = P/Pc. En esta
zona se observa una gran sensibilidad de la densidad del fluido
supercritico con respecto a cambios relativamente pequefios en 1a
presién o en la temperatura. Esto se ilustra en las figuras (13.2a
¥ b) que muestran las variaciones isotérmicas e isobaricas de la

densidad del dioxido de carbono.

Estas propiedades de los fluidos supercriticos, en especial
la capacidad de controlar el poder de disolucién son de gran uti-
lidad para su aplicacioén en l1os procesos de extraccion. En prin-
cirpio para efectuar 1a extraccion se puede elevar el poder solven-
te del fluido y después reducirlo para separar el componente ex-—
traido vy recuperar el solvente. Los solventes fluidos supercriti-
cos renetran los sustratos mas facilmente y se aproximan al equi-
librio mas rapidamente que 1los 1fguidos normales porgue tienen
difusividades mas altas y viscosidades mads baJjas que los liquidos.

Ademas, no presentan problemas de tensioén superficial o modado.
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Figura 13.2a variacion isotérmica de la densidad del didxido de
carbono con la presién en el rango critico.
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carbono con la temperatura en el rango critico.
{Vidal 1984)



supercriticos se debe princiralmente, a:

a) aue 1a solubilidad aumenta conforme se -incrementa:la pre-’.
sién, notdndose un cambio drastico cuando la presién ‘se aproxima -

a la presion critica del solvente

b) que la solubilidad puede aumentar, permanecer constante o
disminuir al incrementar 1a temperatura, derendiendo de si es la
presion de vapor del soluto o es la densidad del solvente el fac-
tor dominante. A densidad constante del solvente la solubilidad

se incrementa con el aumento de temperatura.

c) variaciones en la solubilidad dependiendo del peso mole-
cular del soluto, cuande se tienen compuestos de estructura mole-

cular similar.

d} si los solutos son eolares, las variaciones en 1a solubi-
lidad dependen de 1a polaridad y de 1a naturaleza quimica de éstos

mas que del peso molecular.

Las principales sustancias aue se emplean como solventes en
la extraccion en condiciones supercriticas aparecen en la Tabla
(13.2) Junto con sus propiedades criticas. Estos solventes cubren
un amplio 1intervalo de temperatura critica, tamafio molecular y
polaridad.

Los solventes tales como el didéxido de carbono, el etileno y

el etano en estado 11auido son miscibles con parafinas hasta de



M

Sustancia W Tc Pc

a/mol ocC atm Q{Zmﬁ dééjes
Metano 16 -83 45 .4 0.16 0.0
Etileno 28 9 49.7 0.22 0.0
Clorotrifluormetano 104.5 29 38.7 0.58 a.5
Di6éxido de carbono 44.0 31 72.8 0.47 0.0
Etano 30.0 32 48,2 0.20 0.0
Oxido nitroso 44,0 36 71.5 0.45 0.2
Prorileno 42,1 92 45.6 0.23 0.4
Propano 44,1 97 41.9 0.22 0.0
Amoniaco 17.0 132 111.3 0.24 1.5
Dietileter 74 .1 194 35.9 0.27 1.3
n-Pentano 721 197 33.3 0.24 0.0
n-Hexano 86.2 234 29.3 0.23 0.0
Hexafluoruro de azufre 146.0 45 37.1 0.74 0.0
Triclorofiuormetano 137.4 198 43.5 0.55 0.5
Acetona 58.1 235 46.4 0.28 2.9
Metanol 32.0 239 79.9 0.27 1.7
Etanol 46.0 243 63.0 0.28 1.7
Isopropanot 60.1 235 47.0 0.27 1.7
Benceno 78.1 289 48.3 0.30 0.0
Tolueno 92.1 318 40.6 0.29 0.4
Piridina 79.1 347 55.6 0.31 2.3
Agua 18.0 374 217.7 0.32 1.8

Tabla 13.2 Propiedades fisicas de alaunos solventes empleados

en la extraccion supercritica. (Reid, Prausnitz v
Sherwood 1977)
20 4tomos de carbono y el propanc con parafinas hasta de 37 car-
bonos. Por 10 que estos gases muestran selectividad para extraer

materiales de peso molecular retativamente badjo (250 - 500).

Los fluidos supercriticos con temperaturas criticas relati-
vamente altas, tales como pentano, tolueno o agua se utilizan
para el tratamiento de residuos de aceites pesados o en el proce-
samiento de carbdén. La extraccién con estos solventes se lleva a
cabo a altas temperaturas a l1as aue ocurre una pPirélisis del mate-

rial de alto peso molecular. En estos casos €1 filuido supercritico



también actta como diluente para prevenir reacciones de ‘condensa-

cioén-o polimerizacion.

E1 dioxido de carbono es el solvente aue ha recibidoc mavor
atencion en afios recientes, es el solvente supercritico ideal en
la industria de alimentos vy por tanto el de mavor utilizacion.
Esto se debe a aue tiene grandes ventajas sobre otros solventes
supercriticos 1fauidos o gaseosos como son: no es toxico, no es
inflamable, no es corrosivo, no contamina el ambiente, no deda
residuos de solvente, no es caro, se consigue con una alta pureza,
es facilmente maneJjable y tiene una temperatura critica bada lo
cual permite su uso en la extraccion de materiales sensibles al

calor a temperaturas moderadas con una degradacion térmica minima.

Otros solventes supercriticos utilizados en el procesamiento
de alimentos vy biomateriales son el etano, etileno ¥ algunos hi-
drocarburos fluorinados poraue tienen temperaturas criticas badas

y alto poder de disolucion ademas de ser quimicamente inertes.

La capacidad de extraccién de productos naturales con CO= ha

sido definida por Stahl y Quirin °*®? como:

a) Hidrocarburos vy otros compuestos orgéanicos lipofilicos
de peso molecular y polaridad relativamente badjos se extraen fa-

cilmente, por edemplo ésteres, éteres y lactonas.

b) La presencia de un grupo funcional polar como el carboxilo

o hidr6x1lo hace la extraccion mas dificil o imposible.



c) Azucares y amino&cidos no se pueden extraer

d) Es posible el fraccionamiento si existen marcadas diferen-
cias en masa, presion de vapor o solaridad de los constituventes

de una mezcla.

€1 proceso de extraccién debe ser selectivo vy esta selecti-
vidad esta relacionada con las diferencias en 1la constitucién
auimica, en 1la polaridad o en el tamafic de las moléculas. Por lo
que, los métodos de célculo Que se aplican a la extracciéon su-
percritica deben:

- Tomar en consideracion las propiedades del solvente en la
vecindad de su punto critico y en particular 1la mayor influencia

de las condiciones de presién y temperatura.

- Predecir el eauilibrio entre las fases densas a partir de

un restringido numero de datos experimentales vy,

- Ser aplicables a sistemas aue contienen constituyventes aue
difieren grandemente en tamafio y polaridad vy algunas veces aun

estando autoasociados.

13.2 Aspectos Cualitativos del Equilibrio entre Fases

La figura (13.3) ilustra un diagrama para el CO=, en términos
de la presion reducida Pr = P / Pc ¥y 1a densidad reducida j%-: 9/?Q
para varias isotermas Tr = T / Tc. Este diagrama es tipico de los

fluidos que se utilizan como solventes en este trabajo. Como puede



114
observarse a una temperatura inferior a la temperatura critica
Tc, por edemplo a3 0.9 Tr, si el vapor se comprime isotérmicamente
desde el punto A al punto B, entonces aparece un lfiauido en eaui-
librio con el varor de densidad correspondiente a C, si se con-
tinua 1a condensacién a presion constante el vapor desaparece. La
curva de densidad CD corresponde a 1a compresién del liauido.
Justo arriba de la temperatura critica, por edemplo a 1.06 Tr,
variaciones peauefias en la presion ocasiona grandes cambios en la

densidad sin la formacion de una segunda fase.

Por experiencia se sabe que el di6éxido de carbono 11auido en
‘Jos puntos C, D o E puede actuar como solvente., Esto se explica
en términos de las fuerzas intermoleculares que resultan del arre-—
olo de las moléculas de solvente alrededor de las moléculas de
soluto cuyo efecto se manifiesta en 1a densidad del lisuido. Por
1o tanteo, intuitivamente se puede aceptar que el CO= surercritico
teniendo una densidad similar, también pueda actuar como solvente.
Asi mismo se observa en esta figura que a temperaturas cercanas a
la temperatura critica, como 1.06 Tr, se pueden alcanzar densi-
dades similares a las del 1fquido a presiones ligeramente supe-
riores a 1a presion critica, mientras que a temperaturas del orden
de 2 Tr se necesitan presiones ma&s altas. Por esta razon la ex-
traccion supercritica generalmente se 1leva a cabo en 1los inter-
valos de presion y temperatura 1 < Pr < 3 ¥y 0.9 < Tr < 1,2 respec~
tivamente. La region de mavor interés se4muestra en Ya figura por

el area sombreada.
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Pr

Figura 13.3 Isotermas eresion-densidad para el didéxido de car-
bono. (Williams 1981)
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Estas consideraciones sugieren aue st el proceso es isobari-

co, la capacidad de solvente de un fluido supercritico es mavor a
Ja. temperatura mas cercana a 1a temperatura critica; y si 21 pro-
ceso es isotérmico la capacidad de solvente del fluido supercri-
_tico serd mayor a una presion superior a la presion critica. En
la practica ta extraccion supercritica se 1leva a cabo a una tem-
peratura inferior o cercana a 1a critica ¥ 8 una presion mavor a

la critica.

Si una solucién supercritica se expande isotérmicamente, por
edemplo a 0.5 Pr, o bien, se calients iscobaricamente, por ejemrlo
a 1.4 Tr, el poder solvente del fluido se vuelve peauefio v el
material disuelto precipitard como una fase aparte, lo aue eermite
separar el solvente.

A partir de los diagramas (13.4a y D) se puede observar que
las mavores variaciones solubilidad-presion ¥ solubilidad-tempe-

ratura ocurren en la regiodn cercana al punto critico del solvente.

En efecto, 1la figura (13.43) {lustra un comportamiento tipico de

1a solubilidad con respecto a la temperatura a diferentes presio-
nes; se pPuede observar aque para las isobaras (1 < Pr < 2.0) 1a
sclubilidad disminuye, en tanto que para las is6baras (Pr > 2.0
la solubitidad aumenta cuando se incrementa la temperatura. Este

fendmeno es contrario al observado en condiciones normales, ya

Que cuando aumenta 13 temperatura compiten dos efectos. uno que

tiende a incrementar la solubilidad debido al incremente en 1s

presion de vapor del soluto ¥y otro que la disminuve debido a que
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1a densidad del solvente y su capacidad de disolucion disminuyen,
A presiones muy altas l1a presion de vapor del soluto varia mas
fuertemente con 1a temperatura aue 1a densidad del solvente. 1o
aue se traduce en un incremento en l1a solubilidad. De manera simi-
lar a presiones intermedias (< 2Pr) 1a densidad del solvente es
sensible a 1a temperatura v constituve el efecto dominante, porf

consiguiente la solubilidad disminuve.

La figura (13.4c) reeresenta una variacion tipica de 1a so-
lubilidad con l1a presion para dos isotermas. A badjas presiones el

efecto dominante sobre la solubilidad es la presion de vapor del

soluto, Se puede observar inicialmente que cuando la presidn crece
Ja solubilidad decrece hasta 1legar al punto A donde empieza a au-
mentar debido al incremento de la densidad del solvente y, cerca
de l1a presion critica de éste, 1a solubilidad aumenta drasticamen-
te hasta el punto B, a partir del cual un aumento en 1a presion
produce un ligero incremento en la solubilidad debido esenciaimen-
te al balance de los efectos de presion de vapor del soluto vy de

densidad del solvente.

13.3 Comeortamiento de Fase de Sistemas Binarios

a) Comportamiento Retroorado

La condensacion retr¢grada es un fenomeno aue s6lo se pre-
senta en mezclas binarias y multicomponentes cerca del punto cri-
tico. Su explicacion se entiende mejor en un diagrama P-T a com—

posicion constante como el mostrado en 1a figura (13.5a). Las 11-
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.Figura 13.5a Comportamiento de una mezcla multicomponente en la

region del punto critico. Condensacién y vaporiza-
cion retrograda. (Gangoli ¥y Thodos 1977)
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Figura 13.5b Comportamiento retrogrado de una mezcia multicom-

ponente de hidrocarburos. (Brulé y Corbett 1984)
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neas de punto de burbuda y punto de rocfo correspondientes a esta
composicidn, con el incremento de 1a presién y la temperatura se
alcanzan una a la otra vy convergen en el punto critico de ta mez-

-¢la, El area encerrada por esta curva representa la regién de dos
fases en 1a que el 1{auido y el vapor estdn presentes en equili-
brio. Fuera de esta <curva se encuentra la region de una fase,
donde la mezcla existe como 1fauido o como vapor. En contraste
con e1 comportamiento de un componente pure, el punto critico de
una mezcla no necesariamente es el punto de mayor presién vy tem-—
peratura a la cual el vapor y el 1fauido pueden coexistir. En este
caso, el punto de mavor temperaturs sobre la 11inea de punto de
rocio, mayor aque la temperatura critica, se llama temperatura de
condensacion critica (TCC). De igual manera, en el caso de muchas
mezclas, la linea de puntc de burbuda pasa por un punto de maxima
presion, mas alta aue la eresion critica, 1lamada presiton de con-—

densacidén critica (PCC).

Cerca del punto critico una mezcla presenta propiedades par-—
ticulares por edemplo, cuando un fluido supercrftico en fase sim-
pPle en el punto A se expande isotérmicamente al cruzar el punto
e, punto de rocfo de la mezcla, para entrar a la regi6én de dos
fases, comienza 1la condensacién y ararece una fase lfauida . Si-
gutiendo la expansién, l1a condensacion continua hasta alcanzar el
punto @. Si se prosisue el descenso de la presidon mas alla del
punto g se produce el pProceso inverso, es decir, comienza la vapo-
rizacion ¥ continua hasta alcanzar el punto b sobre la 1inea de

punto de rocfo. En este punto todo el 1fauido aque se formé de los
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puntos e al o se vaporiza vy la mezcla existe en su punto de rocio -/

mas bajo. La condensacion que ocurre.de e a ¢ . se 1lama condensa-

cion retroégrada.

De manera similar, si se enfrfa el fluido A 1sobari§amente
al llegar al punto c, el punto de burbuda de la mezcla, se inicia
la varorizacion que continua hasta el punto f. Si continua dismi-
nuyendo la temperatura de f a d se produce una condensacion nor-

mal. La vaporizacion de ¢ a f se llama vaporizacién retrégrada.

E1 comportamiento retrégrado sélo se presenta dentro de la
regidn sombreada en sistemas binarios ¥y multicomponentes. Ademas

sé1o los cambios isotérmico o {isobdrico se consideran retrégrados.

En este tipo de comportamiento la condensacion se refiere a
la formacidén de una fase lfquida o mas densa y la vaporizacién se
interpreta como 1a formacion de una fase vapor o menos densa cuan-—
do el sistema esta sobre o dentro de la curva limite de un sistema
de dos fases. E1 termino “"retrégrado” se usa para seffalar cambios
de fase en los cuales la direccién de 18 temperatura o la presion
ocasionan un cambio de fase contrario al aue se produce en los

casos normales con sustancias puras o mezclas a badas presiones.

Se pueden obtener otro tipo de diagramas de fase como el
mostrado en 1la fiegura (13.5b) que es caracteristico de hidrocar-
buros. En el punto A, 1a temperatura y la presion son tales que el
sistema se encuentra en una fase, conforme se incrementa la tempe-

ratura isobaricamente el sistema entra a 1a regién de dos fases
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al cruzar 1a linea de punto de roc1o’y se localiza en la regién
retrégrada, punto B, En esta regidén el incremento de temperatura
produce condensacién vy un incremento en la presion eroduce vapo-
rizacién retrogradas. Si se continua aumentando 1a temperatura el
sistema sale de 1a region retrdorada vy en el punto C, la situacion
se invierte presentandose un comportamiento normal es decir, el
incremento de temperatura ocasiona mas vaporizacién. En el punto
0., cruzando 1a 11nea de punto de rocio el sistema estd completa-
mente vaporizado.

La regidn retrégrada de 1a figura (13.5a) es mucho mads pPeaue-
fia que la de la figura (13.5b) por 10 aue el intervalo de presion
Yy temperatura aue permite controlar la operacion de seeparacion es
mas estrecho. Con una regidn mas grande, el incremento de tempera-
tura o 1a disminucién de presiodn dentro de 1a regidn retrégrada
incrementa 1a fraccion de la mezcla aue condensa y con eilo aumen-
ta 1a cantidad de componentes pesados extraidos en la fase l1iauida

en relacion a 1a cantidad extrafda en 1a fase vapor.

Una regidn retrégrada orande se puede obtener con una concen-
tracidén alta de solvente (componente ligero) con respecto a los
otros componentes del sistema, esto es, incrementando la relacion
solvente/alimentacién, el punto critico de 1a mezcla se mueve
desde 1o alto de la envolvente bifasica {figura (13.5a)] hacia 1a
izauierda, alargando 1a 1inea de punto de rocio con respecto 2 la
1fnea de punto de burbuda ¥ de este modo agrandando 1la regioén
retrégrada [(figura (13.5b) 3.
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de presidn de vapor del solvente puro se encuentra
en la figura (13.5b) del lado izauterdo de

afiade el solvente en exceso, el

La curva

la envolvente. 51 se

punto critico de l1a mezcla se

arroximaria al punto critico del solvente puro. Esto corresponde-

ria al punto de dilucion infinita vy define el limite de operaciotn

tedérico de una operacidn con solvente supercritico.
Otro fentmeno poce usual aue presentan sélo atgunas mezclas

binarias es el efecto barotropico, el cual se observa en sistemas

con solubiiidad de pases restringida, ¥y consiste en que la fase

qaseosa puede volverse mas denss que 13 fase liaquida en eaquilibrio

cuando la mezcla se comprime isotérmicamente; de esta manera la

fase gaseosa precipita al fondo del tanaue causando la inversion
de fases.

Otro fentmeno aue puede presentarse cuando se trabada a tem-

peraturas superiores a la temperatura critica del gas solvente vy

a presiones elevadas es el eauilibric de fase gas-gas. Se ha en-

contrado que esta seraracién de fase se puede describir como la
inmiscibilidad de dos fases gaseosas.

Se debe considerar la posibilidad de aque ocurran este tipo

de fenémenos en la extraccion supercritica, en particular, desde

el punto de vista de disefio en el dimensionamiento de eauipo.
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b) E}ggificacién de los Disgramas de Fase de Sistemas Bina
Los diagramas de fase binarios son de gran intereés poraue de
ellos se obtienen los intervalos de presitn vy temperatura de so-
lubilidad mutua completa v de solubilidad parcisl. Existe un gran
ndmero y diversidad de disgramas de fase, aue dependen de 1a na-
turaleza de los comeonentes involucrados vy 1a mayor parte de éstos
han sido construfdos a partir de informacidon experimental. Estos
disgramas se pueden clasificar de acuerdo a la forma de sus curvas
criticas. van Kenvenburg ¥ Scott®=*? y G M. Schneidert™*? presen-
tan siete tipos diferentes de diagramas de fase en base a su forms
geomeétrica.

La figurs (13.6a) muestra 18 proveccion (P-T) del diagrame
tridimensional PTx para el eauilibrio de fase lfauido-gas (1g) de
un sistema binario en el caso mas simple, que corresponde a las
mezcias del Tipo 1. E1 componente 1 es el m&s volatil ¥ correspon-
de al solvente, como serta 1 CO= ¥y el componente 2 es el menos
volatil y corresponde al sotuto, aue puede ser cualquier compuesto
orgénica. Las lineas punteadas son las curvas de presion de vapor
de los componentes puros 1 ¥ 2 las que terminan en sus respectivos
suntos criticos Tc. Las temperaturas T:. ¥ T= muestran dos procesos
isotérmicos aue se analizarén a continuacion.

En 18 figura (13.6b) se muestra la proveccitn para la tempe-
ratura subcrftica T: en el espacio (P-x), el  estado lfaquido (1)

se encuentra arriba de la curva de burbuda mientras que el estado
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gaseoso (g) se encuentra abajo de la cur?a de fobfé, Las dos fases
coexisten dentro de ambas curvas. A qna:pﬁe§10n'Pu‘una mezcla de
composicion global z- existe como un liiuidOVAe composicion xe ¥

un vapor de composicién ye.

La figura (13.6¢c) ilustra la proyeccion (P-x) a T= que co-
rresponde a una temperatura arriba de la temperatura critica del
combonente mas volatil, pero abado de la temperatura critica del
menos volatil, La isoterma forma una curva caracteristica donde
coexiste el 11quido ¥ el fluido supercrftico. Una mezcla de comp-—
osicion z. a una P= estad formada por una fase 1fauida de compPosi-—
cién x= ¥y una fase supercritica de composicion ve. E1 méximo de
la curva corresponde al punto crftico de la mezcla P(x) a la tem-
peratura dada, aquf las fases 1f1quida ¥y gas se vuelven idénticas.
ta curva que conecta los puntos criticos de todas las isotermas

es la curva critica binaria.

Finatmente como un comentario a la figura (13,6a) a condi-
ciones de T ¥y P arriba de la 1fnea critica, los romponentes son
completamente miscibles en la fase 1fquida; en el proceso de ex-
traccion supercritica ésto significa que mas allad de esta curva
las sustancias se pueden disolver completamente en el solvente
supercritico, mientras Qque para precipitar el soluto se debe en-

trar a la regién heterooénea.

La figura (13.7a) representa un diagrama del Tieo 2, donde
se puede observar 1la existencia de varios equitibrios de fase

C1fauido ~ 1fquido (11), l1fquido-gas (1g)., 1fgquido-1fquido-gas
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(11g),...). A temperaturas inferiores a la temperatura critica
del componente 1 se presenta 1a inmiscibilidad 1{auido-1{iquido.
La seccion de la curva critica situada entre Tc. ¥ Te= corresponde
al fenomeno critico 11auido-gas, mientras aue 1a seccioén que ini-
cia en el punto critico A corresponde a las temperaturas criticas

de solucion superiores (TCSS) para el eauilibrio 1fauido-l{auido.

En 1a regién homosenea mas alla de las curvas criticas, las
sustancias | ¥ 2 son miscibles en todas eroporciones, eor edemplio
en el punto G. Bado estas condiciones las sustancias poco volati-
les se pueden disolver completamente en el gas supercritico 1. La
precipitacion se puede efectuar debido a: 1) un incremento de
temperatura «; 1) por una disminucién de temperatura f; iii) una
disminucion de 1a presidn o iv) excepcionalmente por un incre-

mento pronunciado de presion 6.

Las fioguras (13,7 b,c,d) muestran 1as provecciones (P-x) para
tres temperaturas difererentes T:, T= ¥ T=. En la figura (b) se
ilustran los diferentes eauilibrios que coexisten para una tempe-
ratura subcritica inferior a las temperaturas de la TCSS. La fi-
gura (¢) presenta el caso para una temperatura subcrltica y 1la
figura (d) para una temperatura comprendida entre los puntos cri-
ticos del soluto vy del solvente, el punto PC reeresenta el punto
critico de 1a mezcla, En todos estos disgramas x= corresponde a

1a fraccion mol del soluto.

El diagrama de las mezclas Tipo 3 se muestra en la figura

(13.8a), la seccién de la curva crftica aue inicia en el punto A
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sobre 1a 11nea de tres fases 1lfaquido~ifquido-gas se atribuye a
temperaturas criticas de solucion superiores (TCSS): mientras que
la seccidén aque inicia en el punto B consta de ramas, una Que co-
rresponde a temperaturas criticas de solucion inferijores (TCSI)
esto es, 1inicia con el equilibrio 1J1T1quido-liquido ¥ después se
convierte graduaimente en la curva critica liauido-gas terminando
en Tc=. La otra rama BC corresponde a un intervalo de temperatura
estrecho sobre el cual estan en eauilibrio dos fases liquidas con
el gas. En el punto C 1la fase gas ¥ la fase 1fquida rica en el
Qas se vuelven idénticas. Una mezcla completamente miscible como

ta del punto G se puede separar como se describié anteriormente.

ta figura (13.8b) muestrs el comportamiento de fases para la
temperatura T: en el espacio (P-x); en tanto 1la figura (13.8c)
ilustra este comportamiento para una temperatura arriba de Tc.
Pero abado de la temperatura correspondiente al punto C. Soreresi-
vamente para esta temperatura la regidn de dos fases arriba de ia
11nea de tres fases corresponde al equilibrio 1fquido-l11quido. A
una temperatura arriba de C pero abado de Tc=, la proyveccion (P-
x) figura (13.8d), es una séla curva para 1a cual el eaquilibrio

11quido-gas ¥ 1fauido-11quido vya no se distinsuen.

Para mezclas que presentan miscibilidad mutua bada se obtiene
una curva (P-T) como 1la ilustrada en 1a fisura (13.9a), que co-
rresponde al comportamiento de fases del Tipo 4. La seccién de la
curva critica a altas presiones puede exhibir diferentes formas:

esto es, puede sesuir a temperaturas mas bajas y presiones mas
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altas dando como resultado . una curva con pendiente nesativa; en
mezclas de alta inmiscibilidad se extiende casi vertical con una

pendiente positiva, como en el caso mostrado en la fisura.

En 1a figura (13,8b) se muestra el comportamiento entre fases
para la proveccion (P-x) a la temperatura T., comprendida entre
Tc: ¥ C; 1a regién de dos fases a presiones inferiores a 1a linea
de tres fases 11g corresronde al eauilibrio 11auido-gas, en esta
region la seccién de 1a derecha representa 1a solubilidad del
componente supercritico 1 en el componente 1fauido 2 ¥ la seccion
a 1a izauierda reepresenta 1a solubilidad del 1iauido 2 en el flui-
do supercritico 1. A presiones arriba de 1a 1inea de tres fases
13 region de dos fases 11auido-gas se presenta con alto contenido
del componente 1 y desaparece en el punto critico binario, adicio-
nalmente ararece un espacio de miscibilidad 11quido-l{auido. A
temperaturas subcriticas estas mezclas exhiben regiones ue inmis-
cibilidad 1fquido-11auido.

Para la temperatura T= la figura (13.9¢c) muestra la Provec-
cion (P-x), en este caso la 11nea de tres fases 11g ya no se corta
y el eauilibrio 1fauido-11aquido ¥ 1{auido-gas va no se pueden
distinguir. En l1a figura (13.9d) se presenta el caso para tempe-
raturas tales como T=, donde la segunda curva critica se corta dos
veces, la isoterma consiste de dos regiones de dos fases compieta-
mente separadas.

Una mezcla binaria a las condiciones indicadas en el punto G

existe en una fase. Esta fase se puede separar en una mezcla 11-
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quido-gas de tres maneras, incrementando la temperatura a, dis-
minuyendo la temperatura B vy disminuyendo la presion . La travec-
toria seleccionada para este propdsito dependera de los detalles
del comportamiento de fase. Las mezclas del tipo & son caracte-
risticas de los biomateriales.

Con una miscibiiidad mutua baja de los componentes se obtie-
nen curvas criticas P(T? sin presidén maxima o minima como 1a mos-
trada en la figura (13.10a); este comportamiento corresponde al
Tipo 5. La seccioén de la curva aue empieza en Tc= puede observar
dos travectorias segun aue la pendiente sea negativa o positiva;
en el primer caso se tendrd una transicién gas-gas de segundo
orden debido a un incremento en 18 presion; en tanto si la pen-
diente es positiva como se ilustra en la figura se tendra una
transicion gas-gas de erimer orden. Finalmente la figura (13,10D)

muestra el diagrama de dos fases en la proyeccion presidén-compo
sicion para la isoterma T

Hasta ahora s¢lo se han considerado las mezclas de fases
fluidas, pero para 1a extraccion con un fluido supercritico la
disolucion de un s61ido en una fase fluida supercritica es de

considerable importancia para maltiples separaciones.

Los sdilidos aue funden a una temperatura mayor que la tempe-
ratura critica del! componente mas volatil eresentan, en general,
dos comportamientos de fase diferentes al de los sistemas liaui-
dos, aue corresponden al tipo 6 ¥ 7.
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E1 comportamiento del Tipo 6 ilustrado en la figura (13.11a),

que aparece cuando la solubilidad del s6lido en la fase liauida es

alta vy se asume que las fases s¢lidas son completamente inmisci-

bles. La temperatura del punto triele Tu= del componente puro 2

es mavor a la temperatura critica Te: del componente puro 1. En

la figura (13.11b) se muestra una isoterma tipica P(x) ligeramente

arriba de la temperatura Te.. Para presiones superiores a la linea

de tres fases 9ls= la solubilidad del s6lido 2 en 1a fase fluida
esta dada por la curva J.

EY comportamiento de fase del Tipo 7 es ilustrado en la figu-
ra (13.12a); en este diagrama se puede observar aque 1a 11inea de
tres fases s=19 (s61ido-1tauido-gas) consta de dos ramas aue ini-
cian en los puntos triples ¥y terminan en 10s puntos criticos D v
E respectivamente. La figura (13.12b) muestra 13 proveccion (P-x)
rars 13 temperatura T.. donde se observan los diferentes eauili-
brios entre fases; en tanto la figura (13.12c) muestra la proyec-
cion (P—x) para la temperatura T= a la que s6lo se presenta una
region continua entre la fase fluida y el s61ido, 1a solubilidad
del sélido 2 en la fase fluida estd dada por la curva K.

Como un cementario final a los diferentes tipos de diasramas
de fase de mezclas binarias cuyos componentes difieren en tamafio,
forma, estructura y/o polaridad, es posible considerar un patroén
global de l1os diferentes tiros de comportamiento de fases y curvas
criticas. En efecto, se puede observar que 1a separacién de fase

por medio de la disminucién de presion a temperatura constante es
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posible en todos los sistemas, excepto para l1os del tipo 5; mien-
tras que la separacion con el incremento de temperatura a presion
constante estd 1limitado a ciertas regiones de 1os diagramas de
los tipos 1 - 4 y a muchas regiones de 1o0s tipos 6 vy 7. De esta
manera las conclusiones obtenidas a partir de la discusion de los
diagramas son muy Utiles pero no siempre se aplican a todos los

sistemas.

Por ésto, las condiciones de operacion deben ser cuidadosa-
mente seleccionadas para asegurar que el proceso de separaciodn se
1leve a cabo en el punto adecuado dentro de la region de dos fa-
ses, esto es, donde ocurra una maxima separacitn del componente
deseado.
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14, Descripcitn Giobal de los Procesos de Extraccién Supercritica
Un proceso de extraccion empleando como solvente un fluido

en condiciones supercriticas se puede ilustrar con un diagrama

simplificado como el de la figura (14.1),

Reciclo SS Ajuste de condi- SS
- ciones supercri-
I ! ticas T v P
Solvente
Supercritico
(SS)

Materia Prima SS + extracto
-———-—% Extraccion Separacioén

)

Refinado Extracto

Figura (14.1) Diagrama simplificado del proceso de extracciéon su-
percritica

La alimentacion (materia prima) consiste de una mezcla mul-

ticomponente en estado 1fauido o s6lido de la cual se van a remo-

ver unc o mas componentes aque son de interés, ya sea paras emplear

el extracto obtenido o 1a materia prima tratada, o ambos.
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E1 proceso global consiste de tres etapas: \a:extraCéion, ia .
separacion del soluto vy el solvente, v el restablecimiento.de las '
condiciones de operacion. En la primera etapa se carea la materia
prima al tanaue de extraccidén y al contacto con el solvente en
condiciones supercriticas se extraen selectivamente 1los compo-

nentes que son solubles en é1 a determinadas condiciones de ope-—
racion.

Después de 1a extraccion se obtiene una fase supercritica
formada por el solvente y el extracto. En 1a etapa de separacion
se remueve el extracto del solvente, generalmemte por medio de un
cambio de presiéon y/o temperatura para reducir el poder de disolu-
cion del solvente., E1 componente extraido condensa o precipita
dentro del tanaue de separacion dependiendo de las condiciones
empleadas en esta etapa.

Por Ul1timo el solvente recurerado en 1a etapa de seraracion
se adusta nuevamente a 1as condiciones de extraccion y se recicla
al proceso.

Los principales eauipos empleados en un proceso de extraccion
supercritica con cambio de presion o temperatura son: un tanaue
de extraccién, una valvula de reduccién de presién o un intercam-

biador de calor, un tanaue de separacion y un compresor.

Antes de iniciar la extraccion algunos materiales necesitan
un tratamiento previo; esto es, si la alimentacién es sélida puede

requerir trituracién, granulacidn o molienda o bién humedecimiento
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con vapor o agua. Si la materia prima es liquida, se alimenta

directamente a contracorriente. La inyveccion del solvente se lleva

a cabo mediante una bomba ¥ un intercambiador de calor a las con-
diciones supercriticas seleccionadas.

14.1 Descripcién de los Procesos

La corriente extracto + solvente se puede separar reduciendo
1a densidad del solvente de dos maneras:

~ Incrementando a temperatura a presién constante, o biéen

- Disminuyendo 1a presién a temperatura constante
También existen otros procedimientos, aunque NG  SON USaCOS

frecuentemente, para recuperar el extracto del solvente como son:

mezclar 1a fase supercritica con gases (argoén, nitrogenol: median-

te lavado con un solvente adecuado como el agua o por adsorcion
con carbon activado.

En general, cuando la materia erima es el producto de interés

¥y el extracto es un subproducto, la separacién del soluto v el

solvente se realiza con algunc de 1os procedimientos anteriores;

en el caso contrario, es decir, cuando el extracto es el eproducto

princiral 13 seraracion se efectus con un cambio de presion y/o

temperatura.

A continuacién se describen 1los principales procedimientos

que se utilizan en ta separacidn de la corriente supercritica.
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Método Isabarico

E1 método de extraccion donde se 1leva'a cabo la separacion
del producto a presion constante consiste del equipo ¥ el arreglo

ilustrado en la figura (14.2a).

La materia prima se coloca dentro del tanque de extraccion vy
se inyecta el solvente en condiciones supercriticas; la corriente
extracto+solvente se hace pasar por un intercambiador de calor
para elevar su temperatura. Mediante este efecto se disminuve la
densidad del solvente y el material disuelto precipita en el tan-
aque de separacisn. E1 solvente pasa por otro intercambiador de
calor para restablecer la temperatura de operacién y se recircula

al tanaue de extraccion.

Método Isotérmico

E1 proceso consta del eauipo mostrado en la figura (14.2b).
E1 solvente en condiciones supercriticas remueve en forma selec-
tiva los componentes deseados de is materia prima en el tanque de
extraccion., La fase supercritica formada se hace pasar pPor una
valvula de expansion para reducir la presion y por consiguiente
disminuir 1a densidad ¥y precipitar el soluto en el tanaue de se-
paracién., E1 solvente pasa por el compresor para restablecer la

presion de operacion ¥y se recircula al tanaue de extraccion.

Lta compresién del solvente antes de la recirculacion se puede

efectuar de dos maneras, dependiendo de los gases que se utilicen
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Pp =Py Ty <7, Ty = T By =P,
| Tanque de extraccion ! Tanque de extraccion
2 infercambiodor de cator Tp 2 vdivule de expansich
3 Tanque de separocion 3 Tanque de separacion
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Figura 14,2 Diagramas de fludo. {(8) método isobarico (b) me-
todo isotérmico. (Eisenbach et al., 18983)
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como solventes. Estas dos maneras esfénki1ustraqésfen la fiaura

(14.3) y consisten en:

1. Algunos gases como el propano, pentano o butano se pueden
licuar a presi6n atmosférica o ligeramente superior por enfria-
miento con agua en un intercambiador de calor:; mediante una bomba
de dosificacion se presuriza, y nuevemente con un intercambiador
de calor se restablece l1a temperatura de operacion vy el solvente

es reciclado al tangue de extraccion.

2. Otros gases como el etano, etileno vy el did6xido de carbono
se pueden comprimir directamente a las condiciones de extraccién

con el uso de un compPresor ¥y después recircularse.

Aparentemente desde el punto de vista del consumo de energia,
el método isobarico parece mas favorable aue el método isotérmico.
Sin embargo, el método 1isobarico tiene dos desventajas: la pri-
mera, es aue rarte del material extrafdo puede prermanecer en la
fase supercritica aun después de que se incrementa la tempera-
tura, en particular, los materiales poco volatiles 1los cuales
tiene una presion de vapor elevada y son dificiles de remover del
sistema. La otra desventada es aue una elevada temperatura resul-

ta perJudicial para los productos naturales que son termolabiles.
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1 Tanque de extraccidn

2 Vdlvula de expansicon

3 Tanque de separacion
4-6 Intercambiadores de calor

7 Bomba de dosificacion

Figura 14.3 Recompresion del solvente en el metodo isotérmico.
(Eisenbach 1984) ’
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Fraccionamiento

Una de 1las ventadas del uso de fluidos surercriticos como
solventes de extraccion es que el material de alto peso molecutar
o poco VvOl&til que comunmente se piroliza a las condiciones de
destilacion convencional se puede fraccionar. Al igual que los
métodos anteriores, el fraccionamiento se puede efectuar de dos

maneras variando la presién o la temperatura.
8) variacion de la Presion

E1 fraccionamiento se puede l1levar a cabo por medio de varia-
ciones discontinuas de 1a presion en el tanque de extraccion o en
el tanaue de separacioén. El incremento gradual de 1la presion en
el tanque de extraccién y por consiguiente, en la densidad del
solvente, ocasiona que el componente por extraer pase a la fase
supercrftica en orden creciente de su punto de ebullicién o peso
molecutlar. Posteriormente, el material se puede separar de manera
isobarica o {sotérmica. En la practica generalmente se disminuye

la presion a temperatura constante después de la extraccion.

Una alternativa es efectuar la extraccion a presion constante
y luego expander de manera gradual la corriente supercritica,
mediante este proceso se depositan primero J1os componentes menos
volatiles, en tanto los componentes mas volatiles permanecen di-
sueltos en la fase supercritica y éstos se depositan despueés du-

rante una expansién posterior.
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"b) La Aguda Caliente

Una aplicacion del efecto de incrementar 1a temperatura por
arriba de 1a densidad de la fase supercrftica consiste en el me-

todo de 1a aguda caliente mostrado en l1a figura (14.4).

En este método la materia prima y el solvente supercritico
estan en contacto en el tanque de extraccion, la corriente super-
critica se hace pasar por l1a columna de rectificacion empacada con
anillos de acero inoxidable hasta 1a aguda caliente; 1la aguda se
mantiene a una temperatura mavor aue el resto del sistema, ¥y por
contacto con etla 1a densidad de 1a fase supercritica disminuve y
los componentes menos voiatiles condensan dentro de la columna,
estabieciéndose un refludo o rectificacién como en la destilacioén
convencional. E1 producto que permanece en la fase supercritica
después de haber pasado por la aguda caliente, se separa pPor ex-
pansion y se colecta en el tanque de separacién. Por Gltimo, el

gas subcrftico se recomprime y se recircula.

Para concluir con esta seccidén, es conveniente hacer algunos
comentarios sobre las caracteristicas de los procesos de extrac-
cién supercritica y su retacién con 1Jos métodos de separacién
convencionales como son la destilacién y la extraccidén 1iquido~

11auido.
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Figura 14.4 Diagrama de fludo del fraccionamiento Por el método
de la aguJja caliente. (Eisenbach 13984)
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14,2 Comparacion de 1la Extraccibn Supercr1t1ca conla DestilaC10n
y la Extraccion con un So]vente L1quido

La destilacisn se refiere a la separac10n f1s'caide una mez-

cla en dos o mas comPonentes que tienen dist1ntos puntos de ebu-
1licion. En tanto el proceso de extraccién consistg en la recupe-
racion de un soluto de una solucidn mediante - 1a mezcla con un
solvente que sea inmiscible en la solucion, pero aue disuelva al
soluto, Ambos efectos estadn unidos en cierta medida en la extra-
ccion con gases supercriticos; razén por la cual Zosel denomina

este proceso de separacion como “dextraccion”

La extraccion con un fluido supercritico es ararentemente
similar a la extraccién liauido-l{iauido y a 1a destilacién ya aue
combina la aplicacion de 1os efectos del solvente (diferencias

auimicas) y las diferencias en volatilidad (presion de varor).

Algunos autores®'®-%7-=2? consideran a l1a extraccién con un
fiuido supercritico como una extension de la extraccién 1fauido-
1i{auido convencional a altas temperaturas con ciertas diferencias.
E1 fraccionamiento de un material se puede llevar a cabo facilmen-
te por etaras, combinando la capacidad del solvente en la extrac-
cion vy separacion sin emplear componentes adicionales. En cambio,
para variar la capacidad de los solventes 1fauidos, es necesario
modificar la temperatura sionificativamente o usar especies qui-
micas adicionales. Para un solvente y soluto determinados las
cargas en 1a extraccion supercritica pueden variar desde valores

bajos a altos, conforme se varfan l1a presién y la temperatura.
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E1 solvente residual en el extracto se puede . remover_féCEI}_z

“mente sin destilacion. Las erandes diférencias en'dens{dad entre o

las fases ¥ la baja viscosidad de la fase supercritica tﬁehé}comq
consecuencia facilitar la separacion entre fases.- En-la extraécionv

5upercr1tica es posible obtener extractos libres de s¢lidos arras-

trados vy gotas de 11quidos.

La extracciéon con un fluido supercritico también se puede
ver como una extensién de 1a destilacidén a altas presiones pero
con alaunas diferencias mayores. En 1a extraccion supercritica
1as separaciones se basan en la no idealidad debido a 1las altas
presiones de operacién. Mientras aue en la destilacién el factor
de separacion (volatilidad relativa) principalmente es una funcién
de la temperatura, y 1a presion se aplica s6lo para permitir la
condensacién sin refrigeracion; en la extraccidn supercritica el
factor de separacioén es una funcién fuertemente dependiente de 1a

presién ¥ la temperatura.

En 1a extraccion con un fluido supercritico las diferencias
en los efectos del solvente pueden medorar las separaciones basa-
das en las diferencias en la presién de vapor. Con este proceso
se pueden separar componentes con presiones de vapor bajas y simi-
lares, los aque son . suceptibles de degradarse con el calor. En
tanto aue, en la destilacion el gradiente de temperaturas es el
efecto importante para el fraccionamiento, en la extraccién super-
critica puede ser un gradiente de temperatura, un gradiente de
presidén o ambos.
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CONCLUSIONES

Los procesos tecnolégicos aue en la actualidad se utilizan
en 1o aque podria 1lamarse las industrias maduras y aue han
mostrado su viabilidad, eficiencia v factﬁbi]idad economica,
recientemente estan siendo discutidos a la luz de las alter-
nativas aue ofrecen 10s Procesos de extraccion supercritica.

Entre estas alternativas se pueden mencionar:

- Recuperacion facil y eficiente del solvente de extraccién
- Mayor pureza de 10s productos obtenidos

- Incorporacion mas eficiente de 1as operaciones unitarias
- Mayor selectividad

- Optimizacion en el uso de energia

-'Posibilidad de disefar nuevos procesos, 10s cuales no

son factibles con las operaciones convencionales

Sin embargo, esta nueva técnica reauiere de eauipos que so-
porten altas presiones 1o aue implica fuertes inversiones,
aunaue en algunos casos 1os ahorros en el consumo de energfia
compensan 1os costos de inversion. Por tanto cada aplicacioéon
debe evaluarse individuaimente, considerando todss las posi-
bles ventadjas aue ofrece 1la extraccion supercritica frente

al proceso convencional para decidir entre ellos.

Desde el punto de vista termodindmico, debido a aue el estu-
dio de los procesos supercriticos es nuevo, a que 1a mavoria

de la informacién es propiedad industrial ¥y por tanto no
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esta disponible ¥ a la dificultad ‘de determinar propiedades
sobre todo en el caso de biomateria1és. los modelos teéricos
existentes reproducen parcialmente sélo algunos aspectos
cuantitativos del eauilibrio entre fases de mezclas binarias
y en algunos casos de mezcias multicomeponentes. La informa-
cion termodinamica es indispensable en el analisis detallado
" del proceso y en la determinacién de las condiciones de oper-
acion, en el dimensionamiento del eauipo, ¥ en 1a optimiza-
cion del proceso, entre otros. Esta falta de informacién
dificulta el establecimiento de modelos que describan satis-
factoriamente el equilibrio entre fases, Por 10 que actual-
mente muchas aplicaciones de 13 extracién supercritica se

encuentran aun en la etapa de investigacion y desarrollo.

Por esta razén, 1a extraccién con un fluido en condiciones
supercriticas es wun 4rea en desarrollo aue reaquiere de una
intensa investigacién fundamental y aelicada en termodinami-
ca, en particular sobre el comportamiento de las diversas
mezclas y su interaccidén con los solventes, aue rermita un
entendimiento completo de 10 que ocurre en la regién super-
critica para poder predecir y correlacionar 1los datos del
equilibrio de fases entre el soluto y el solvente en esta

regioén.
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