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La extracción con fluidos en condiciones suPercriticas se ha 

establecido entre nosotros como una Posibilidad cientifica de 

indole práctica y, desde esta condición, la investigación aplicada 

en las ramas cientificas que son su sustento Ya ha producido re-

sultados importantes Para la posible aplicación a gran escala de 

los procesos de extracción con fluidos supercriticos. Desarrollos 

recientes en técnicas de análisis, tratamientos termodinámicos 

novedosos, comPortamiento y equilibrio entre fases, etc., son 

algunas de las áreas que Permiten contemplar con oPtimismo las 

futuras posibilidades del sistema de extracción. 

Como toda actividad nueva en la que aún se exploran sus fron

teras, aún es necesario demostrar su conveniencia económica en 

relación con las técnicas convencionales usadas ahora; con una 

excepción, las Posibilidades que ofrece en la recuperación ter

ciaria de hidrocarburos, esto es, en los yacimientos, no tienen 

equivalente convencional. Además, con el muy probable incremento 

importante en los costos energéticos en el futuro cercano, aún 

los costos elevados del proceso supercritico y Princi.Palmente 

asociados al capital requerido Por el equipo para alta presión, 

Podr1an ser económicamente atractivos. 

Lo anterior lejos de hacernos escépticos de las posibilidades 

tecnológicas de estas técnicas en el futuro, nos presenta un pa

norama oPtimi,sta y de trabaJo; conforme sigan avanzando los desa

rrollos: cientificos Pertinentes, se acumule mayor información 

: '· _-. J~~p~~ifica y continuen los avances en los desarrollos tecnológi-



cos, se Podrén real izar evualuaciones més cuantitativas y preci

sas. Estaremos en Posibilidad de estimar mejor las· Probabilidades 

de éxito de las nuevas aplicaciones que vayan apareciendo. En el 

Presente, esta érea de trabaJo e investigación, que es muy atrac

tiva, se encuentra en ese terreno dif1cil de la incertidumbre 

tecnológica en cuanto a sus costos de capital Y operación. Sin 

embargo, sus ventajas cient1ficas son muy amplias Y abren un Pa

norama de posibilidades nuevas al futuro mediato. 

Una de las aplicaciones mas importantes de la extracción con 

fluidos suPercr1ticos es el aprovechamiento de los yacimientos 

Petroleros Ya "agotados" Por la recuperación primaria y los cua

les, al ser recursos no renovables nos obligan a contemplar de 

manera diferente el panorama económico asociado a la extracción 

suPercr1tica, pues hablamos de recursos energéticos esenciales y 

de valor estratégico. Estos Procesos son también una respuesta im

portante a la busqueda generalizada para la recuperación y Proce

sado de una mayor variedad de petroqu1micos. 

En un sentido podemos imaginar que los Procesos industriales 

del futuro empiezan a tomar ·forma ante nuestros oJos y éste es 

indudablemente el tiemPo oPortuno Para familiarizarnos con sus 

Principios, su operación 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 ano 1995. No podemos evadir la responsabilidad de estar 

Preparados Para entonces. 

Dr. Jaime NORIEGA 



lNTRODUCCION 

Las aPlicaciones de los Procesos de extracción a condiciones 

suPercr1ticas fué Planteada a Principios de la década de los 40's 

con avances significativos en las anos Posteriores: pero es a Par

tir de la década de los 70's cuando surge un verdadero interés 

por la explotación a nivel industrial de estos Procesos PrinciPal

mente en las industrias de alimentos, qu1mica Y del petróleo. 

En la tabla 1 se Presentan algunas de las principales aplica

ciones de los Procesos de extracción con un fluido suPercr1tico, 

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

campo de Posibilidades que han sido y estén siendo consideradas. 

A pesar de que se está llevando a cabo una intensa Investi

gación sobre la extracción supercr1tica existen aún pocas plantas 

comerciales que trabaJen con este proceso, algunas de las que se 

encuentran en operación son: en el área de alimentos y productos 

naturales la comPan1a Hag 

cafe1na a Partir del café 

AG en 

Y la 

8remen: para la extracción de 

comPaM1a HEG Hophenextraktions 

Gesellschaft en Munchenmuster para la extracción de lúPulos, ambas 

en Alemania del Oeste: Y en el área del Petróleo la compan1a Kerr

McGee en Oklahoma USA, Para la separación de asfaltos y resinas 

de1 residuo pesado del petróleo. 

En México. debido a que los procesos de asimilación y adaPta

clOn tecnológica son lentos nos hace Pensar que los procesos de 

extracción suPercr1tica han recibido Poca atención tanto a nivel 

de investigación como industrial. Por e11o, con el presente traba-
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Jo se intenta aportar una visión preliminar de las posibilidades 

que ofrece esta tecnolog1a en el panorama actual de la industria 

de proceso en México. Como es lógico suPoner, la información acer

ca de estas nuevas técnicas se considera Propiedad industrial Y 

Por tanto su acceso es limitado. De la información recopilada 

lart1culos y Patentes> se efectúo una selección de aquellos proce

sos que pudieran tener alguna relevancia para nuestro Pa1s. 

Para el estudio de los Procesos seleccionados en cada sección 

se hace una descripcción del proceso en condiciones suPercr1ticas 

incluYendo el diagrama de fluJo y senalando las condiciones de 

operación, ademés en algunos casos se menciona el Proceso conven

cional. 

En el primer caP1tulo se analizan aquellos procesos que co

rresponden al area de alimentos y Productos naturales. en parti

cular se describe la extracción de aceites vegetales, el Procesa

miento de tabaco, café, especias y lúpulos . Asimismo, se incluye 

el fraccionamiento de mezclas de alto punto de ebullición. la 

purificación de alcoholes y el tratamiento de po11meros. 

El siguiente cap1tulo trata sobre la aplicación de los Pro

cesos supercr1ticós al caso especifico del petróleo, tanto al 

Procesamiento como a la explotación en los Yacimientos. Se descri

be el proceso de desasfaltización de las fracciones Pesadas del 

petróleo haciendo un anélisis detallado del proceso ROSE el cual 

tiene gran importancia y aplicación en la actualidad. Después se 

analiza la extracción del Petróleo por medio de la inyección de 
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fluidos supercr1ticos en el yacimiento, en lo que se conoce como 

recuperación asistida del petróleo. que es un procedimiento que 

actualmente esté en etapa de investigación o en escala Piloto. 

En el último capitulo se exponen los principios teóricos 

generales en que se basa la extracción suPercr1tica. incluyendo 

las caracter1sticas de los fluidos suPercr1ticos como solventes. 

el comportamiento del equilibrio de fase, los principales diagra

mas de fase en sistemas binarios, el comportamiento retrógrado y 

la descripción global de la.operación de un Proceso de extracción 

a condiciones suPercr1ticas con sus posibles variantes. 

Finalmente, se senalan las éreas de investigación que actual

mente son objeto de un intenso estudio a nivel mundial y de las 

posibilidades de nuestro pa1s. 
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Tabla 1. Alruias APl ic:acicnes de los Procesos ele Extracc1ál SLPercrft1ca. 

AAEA ffiXESO l'PLICPCI(}l SQV&ITT REFEREICIA 

Prod.Jctos Descafei ni zac1 c:n Café C(}., Zosel 1981 
naturales 

Té Vitzth.m et al. 1979 

IEcweraciln de ESPeC1as Vitzth.m et al. 1978 
aranas y esencias 

Tabaco Rosel 1us et al. 1979 

l.t:A.Jlos Vitzth.m et al. 1978 

Extracc1 ál de Grasas "' aceites C(}., Friedrich et al. 1982 
aceites veootales Zosel 1982 

Deodorizac:ic'.n Aceites veootales Zosel 1976 

Grasas "' aceites 
anineles Zosel 1976 

Levaci.Jra de Ei serbach 1 !8J 
cerveza 

Frac:ci <nani ento Aceite de hillOOo Etano Zosel 1978 
de bacalao C(}., 

l"ezclas de Etano Zosel 1978 
a-olefinas 

Polfmeros Frac:ci mani ento Po 11meros POr Etileno Pwlaitis et al. 1983 
peso rrolecular P1"0Pa10 

Aceites sintéticos C(}., Krukonis 1985 
de ba.Ja Presic'.n Etileno 
de vaPOr 

Extracciál Solvente, nmánero CQ, Krukonis 1985 
"' o 1 i OC<rero a Par- Etileno 
tir de P011meros 

Pur1ficac:ic'.n l1::ráneros CQ, Krukonis 1985 
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Tabla 1 Ccootiruoc1á1l 

~ POO:ESO PJ'LICICIOl SCLVEN!t: REFEREICIA 

Inc1Jstr1a Recu:ieraci á1 Resi<1JoS de 1 a E i sert>ach et a 1 • 19B3a 
Petl"OQJ1mica de aceite h1drooenaciá1 de: E i sa-iJach et a 1 . 19831:> 
y del cartic:n pesado - Cartic:n 

- Carblo 
Bitun1noso 

- Resid.Jos del 
Petróleo 

EsQJfsto bituninoso 

Reo.Peracf á1 P<:eite de motor Etileno COE!"En y 
Y PUr'ificaciá1 usado y lU:Jr-icantes Rinza 1962 

Desasfa 1 ti zaci á1 Resid.Jos de la des- Pentano Zosel 1978 
ti lociá1 de Petróleo Nelsai y 

-...i1965 

P<:eite deª"""""' Pra>ano Standard 011 1978 
bi tunirosas Martin y Wi111"11S 1977 

Frocci onani ento AlQJitran de h.Jlla E f sertlach y Ni enem 
1961 

Gas1ficaciá1 Mater-ial ornaiico Awa l1:lde 11 et a 1 • 1978 

Recu>er-ociá1 Hf drocartluros N• Behar y Mfkitenko 1965 
secuidaria C02 Sin..-.doUX y Barden 

1984. 
Minerales Extracciá1 <lltenci á1 de Pra>ano Ztuze l!al 

azocef'fta 

Bitunen a Partir THF Sta1dard 011 1978 
de arena de Tolueno Martin Y Wf111ans 1977 
alQJitran Pentano 'Bott 1900 

Kerosene a Partir- Tolueno St<rdard 011 1978 
de e5(1Jisto ~ Marl:in Y Wil 1 ians 1977 
trolffer-o 
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Tabla 1 lcaitiruaciá1l 

Pf'f3A m:x:ESO APLICPCIGI SO..VEtfTE REFEREl'l'.:IA 

Proá.Jctos Rea.peraci á1 Alcolloles a partir Pra>"10 f'bseS et al. 1982 
OJ1micos de soh.cicnes acuosas Iscilutaio BriITTOle et al. 1987 

Oxido de eti lero a ro.. Bhise 1982 
PBrtir de sol. acuosas 

/leido cartiox1lico a ro.. Simshick 1981 
PBrti r de awa 

Glucosa Awa l'<ldel 1 et al. 1978 

Celulosa Pcetcna Ko 11 y Metzoor 1978 

SeParacic:n Hi drocartoros araiá-
ticos y parafinas 

Ccm>uestos POl ares Y 
ro POlares 

ISáreros aranat icos 

lsótOPOS 

Puri fica::iá1 Ccm>uestos 
org¡n:imetal icos 

Gereraciá1 Cristales sintéticos Awa Mm 1978 
de cuarzo 

Medio de S1ntesis de P011eti- P11z 1975 
reacciá1 lero,am:ni aco, metaio 1 

Proceso Fiseher- P11z 1975 
Tropsch 

Isarerizaciá1 de Kraner, Leder 1975 
parafinas 

Re9eneraciá1 carbá1 activado Kotn et al. 1979 

Adsortientes l'b:le 11 et al • 1978 

Filtres 

cata 1 i zadores l'l>el 1978 
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Tabla 1 lccntirua::iáll 

~ FKCESO PPLICPCIO-l SQVENJE REFEREl'CIA 

Craretoorafla SeParociál OJ1micos finos y co, °"""' let y Perrut 1984 
farmoceúticos 

Desechos L111Pi- Lodos para e:ifriar co, Basta 1004 
baN'EnOS en perfora-
ciál de YOCimientos 

Oesgrasaniento Miscelas en la me- Basta 1004 
rufactura del ocero 

Oxidociál Hidro:artxJros a CXh Aire ftxj¡r 
e:i awa de desecl1o 

Extrocciál Dr<áiicos tóxicos a co, BradY et al. 1967 
partir de suelos 
crntsni nades 

Froccirnamiento Resinas de PUlP0 de 
ltedera ro, Harvala et al. 1967 



CAPITULO 

ALGUNAS APLICACIONES RECIENTES DE LOS PROCESOS 
DE EXTRACClON SUPERCRITICA 

1 . EXTRACCION DE GRASAS Y ACEITES VEGETALES 

1.1 Procesos de Extracc10n a Cond1ciones Subcr1ticas. 

B 

Los Procesos tecnológicos que en la actualidad se utilizan 

Para la producciOn de grasas y aceites a partir de productos ve

getales tales como frutas y semillas son: ll el Prensado, 2l la 

extracciOn con solventes y 3> la extracciOn por calentamiento y 

humidificación. 

El proceso de prensado es el mas simPle y el mas antiguo 

como método de extracción de Jugos en frutos tales como la uva, 

la cana de azúcar, agaves, as1 como aceites de semillas <aJonJo-

11, coco, girasoll. 

La extracciOn con solventes 11quidos a temPeratura ambiente 

y Presión atmosférica es. el Proceso més Productivo pero también 

el més costoso, tanto por el equipo empleado como por el consumo 

de energfa. Este método tiene la ventaJa de que el aceite se Puede 

remover completamente de las semillas. Este Proceso de extracciOn 

se aplica a sustancias con baJo contenido de aceite o grasa. Para 

materias Primas con un alto contenido de aceite, se requieren 
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grandes cantidades de solvente cuya recuperación a Partir del 

extracto es dif1cil. lo que hace inapropiado este método. En este 

caso se extrae Primero la mayor cantidad de aceite por Prensado 

de la fruta o semilla Y posteriormente los residuos prensados se 

someten a extracción con un solvente. Para fines alimenticios los 

solventes utilizados son mezclas hexano-heptano con 11mites de 

ebullición entre 65 y 98 oc. 

En la actualidad se utiliza como proceso de extracción una 

combinación de los dos procesos descritos anteriormente. El Pro

ceso consiste en extraer la mayor cantidad de aceite por tritura

ción Y completar la extracción por adición da un solvente; des

pués se eliminan mediante filtración las part1culas sólidas del 

extracto. La separación del aceite y del solvente se lleva a cabo 

por destilación, recirculando el solvente al Proceso. En esta 

etapa es necesario suministrar el calor de evaporación del solven

te. empleando para ello evaporadores de circulación multiatapa o 

columnas de oPeración continua. Por último, de los residuos de la 

extracción se remueve cualquier traza de solvente que haya quedado 

por medio de soplado, con vapor directo o por calentamiento indi

recto. En este Proceso la pérdida de solvente es de 0.5 a 2 i . 

Los residuos que finalmente se obtienen se emplean como subproduc

to alimenticio. 

Un inconveniente de este proceso es la dificultad para rem

over las trazas de solvente debido al elevado punto de ebullición 

de los solventes empleados. La Norma concerniente a productos 
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alimenticios prescribe que el aceite no debe contener más de 3 

PPm del solvente. Para satisfacer este requerimiento es necesario 

un tratamiento Posterior con vapor sobrecalentado, desPués de la 

destilación. 

1.2 Proceso de Extracción a Condiciones Supercr1ticas. 

Entre las patentes más recientes sobre la Producción de gra

sas y aceites vegetales a condiciones suPercr1ticas destaca la 

propuesta Por K. Zoselc 7
' en 1982. 

El proceso propuesto Por Zosel Pare la obtención de grasas y 

aceites. consiste en la extracción del Producto con un solvente 

que es selectivo Para el aceite (glicéridol a una temperatura y 

Presión dadas. La separación del solvente y el glicérido se efec

túa Por precipitación al reducir la densidad por variación de la 

Presión o la temperatura según si el proceso es isobárico o iso

térmico. Como se analizará posteriormente, una reducción en la 

densidad del solvente a condiciones suPercr1ticas imPlica una 

disminución de su capacidad de disolución. 

En este Proceso 1a separación del aceite o la grasa a partir 

de la corriente suPercr1tica se lleva a cabo por PreciPitación a 

diferencia de los procesos convencionales para los cuales es ne

cesario suministrar el calor de evaporación Para recuperar el 

solvente Por destilación. 

Los solventes adecuados Para este proceso son aquellos cuya 
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densidad Puede variar dentro de amplios l1mites. Por eJemplo de 

0.7 a 0.03 g/cc. debido a cambios de temperatura lO < t oc < 200l 

o presión. Las sustancias apropiadas son aquellas que son gaseo

sas a condiciones normales ltemperatura ambiente Y presión atmos

férical cuya densidad se puede incrementar Por comPresion hasta 

alcanzar la densidad de los solventes convencionales. Los solven

tes que cumplen con esta condición son : Propano, etano. dióxido 

de carbono y dióxido de nitrógeno, también se pueden considerar 

el butano y el isobutano. 

Estos solventes tienen un buen Poder de disolución a baJas 

presiones y baJas temperaturas l15 < t 0 c < 80 l. El nuevo pro

ceso consiste en poner en contacto el producto por extraer con el 

solvente a alta Presión y a una temperatura en el intervalo de 15 

a 80 oc. La razón de efectuar la extracción a presiones elevadas 

es Para que la densidad del solvente garantice un alto Poder de 

disolución. La presión que se aplica es de 5 a 10 atm arriba de 

la presión cr1tica del solvente. Por eJemPlo, las grasas Y acei

tes vegetales se disuelven satisfactoriamente en Propano a las 

siguientes condiciones: 10 < t oc < 80 y 40 < P atm < 50 y con 

una densidad entre 0.5 y 0.4 g\cc. La solución obtenida de esta 

manera se calienta a la presiOn de operación controlando la tem

peratura de tal forma que no ocurra una evaporación y se obtenga 

la separación deseada. 

Cuando se emplea Propano el calentamiento se hace de 110 a 

160 °c. Durante esta oPeración la densidad del solvente !el cual 
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eJemPlo el propano 

cambia de 0.25 a 0.08 g/cc ocasionando-que la grasa o el aceite 

precipite. 

El· calor necesario para calentar el solvente que contiene la 

grasa o aceite extra1do es proPorcionado en forma de calor sensi

ble. el cual se obtiene en un intercambiador de calor durante la 

separación del solvente y el aceite, y se suministra a la solu

ción que contiene el extracto, Para calentarla y de esta manera 

recuperar el solvente. Naturalmente la extracción y separación 

del solvente se Puede efectuar también empleando el calor de va

porización. En todos los procesos que utilizan esta etapa, el 

calor de vaPorización del solvente se recupera en forma de calor 

de condensación, sin embargo, sólo se puede utilizar para un ca

lentamiento Posterior de la solución, pero no para vaPorizar el 

solvente. 

Este proceso resulta más conveniente, ya que el paso de ex

tracción y separación de la grasa o aceite extra1do se lleva a 

cabo isobáricamente en un ciclo cerrado del solvente y con un 

consumo reducido de energ1a. La operación en el extractor se e

fectúa a baJa temperatura y densidad alta y la operación en el 

separador es a alta temperatura Y densidad baJa del solvente, 

mientras que la maYor parte del calor sensible se intercambia. 

Una ventaJa de este Proceso consiste en que los solventes 

utilizados son sustancias de baJo Peso molecular. las cuales tie

nen un poder de difusión más alto, además debido a su alta vola-
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tilidad las trazas de solvente son removidas con facilidad en la 

forma que se explicó anteriormente. Dadas las condiciones del 

proceso no se presenta el fenómeno de desnaturalización del pro

ducto extra1do, Por lo que se puede emplear directamente al igual 

que el residuo de extracción, como alimento. Además, es Posible 

cumplir con los requisitos legales en cuanto al contenido 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 Previo. 

1 .3 Descripción del Proceso 

La figura (l .ll ilustra un diagrama simplificado del proceso 

supercr1tico. El proceso consta de un tanque de extracción Y un 

tanque de separación unidos a través de un intercambiador de ca

lor. Tanto el tanque de extracción como el de separación estén 

provistos de una chaqueta de calentamiento que permite mantener 

la temperatura constante durante todo el Proceso. En el tanque de 

extracción se coloca la materia Prima sobre un Plato filtro y se 

inyecta el solvente a Presión critica hasta llenar el tanque. 

Durante este paso de extracción el solvente fluye a través de la 

materia Prima y arrastra la grasa o el 

inferior a la temperatura critica del 

logra que éste tenga una densidad alta. 

aceite a una temPeratura 

solvente con lo cual se 

Posteriormente la corriente del solvente conteniendo la 

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

SEPARACION 

SOLVENTE GRASA o ACEITE 

Figura 1.1 Proceso de extracción suPercritica de grasas y 
aceites vegetales. <Zosel 1982> 
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calor para llevarla a una temPeratura suPercrltica con respecto a 

el solvente y de este modo disminuir la densidad de éste. En el 

tanque de separación la grasa o aceite precipita en el fondo del 

separador y el solvente len fase supercr1tical se recircula por 

la parte superior al tanque de extracción para iniciar nuevamente 

el Proceso. 

La tabla ll.ll ilustra las condiciones de operación de la 

extracción del aceite de soya utilizando varios solventes. Donde 

P es la presión cr1tica del solvente - a la cual se efectúa el 

proceso - T- es la temperatura en el extractor. T. es la tempera

tura en el separador. t es el tiempo de extracción, C es la con

centración de aceite en el residuo y Res el rendimiento lKg de 

hoJuelas de soya/Kg de aceite obtenido). 

Como Puede observarse los rendimientos obtenidos con dife-

rentes solventes son Précticamente equivalentes, sin embargo, 

Solvente p T- T. t e R 
Catml (OC) (OC) <hrl ('U C'U 

Propano 42 80 130 0.48 0.40 19.5 

Propano 42 20 140 0.50 0.57 19.4 

Etano 48 20 80 4.00 1.10 19.4 

C02 73 18 80 5.00 1.90 19.3 

N"O 72 20 75 2.50 0.90 19.4 

Tabla 1.1 Condiciones de operación Para la extracción de aceite de 
soya. 
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aparentemente el Propano Parece ser el solvente més apropiado 

para este tiPc de extracción. 

Para la obtención del aceite a partir de granos de ma1z. se 

emplea como solvente de extracción el 

c·ondiciones de operación: P = 42 atm. 

t = o.5 hr. c = 0.1 3 Y R 3.9 3. 

propano a las siguientes 

T- = 80 ºC, T. 130 oc, 

Por otra parte. w. Eisenbach et a1.c 43 > trataron los granos 

de la Planta de JoJoba. los cuales contienen aproximadamente 50 3 

de una cera 11quida de alto punto de ebullición <aceite de JoJobal 

la cual se usa como componente en cosméticos o como un lubricante 

especial. Por medio de una extracción con Propano suPercr1tico a 

120 ºC y 200 atm. es posible extraer el 95 3 del aceite, éste 

consiste Principalmente de ésteres de 40 a 42 atamos de carbono. 
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2. EXTRACCION DE LUPULOS 

2.1 Procesos Convencionales 

En la industria cervecera se utilizan extractos de lúPulos en 

lugar de lúpulos natureles para fines de fermentación, debido 

esencialmente a ventajas económicas y técnicas en cuanto a la 

calidad del producto. 

Tradicionalmente se extraen las resinas y aceites esenciales 

del lúPulo natural con solventes orgénicos tales como cloruro de 

metileno, tricloroetileno y tetracloruro de carbono, as1 como 

metanol, etanol, acetona y n-hexano. Ya sea solos o en mezclas. 

siendo la eficiencia de la extracción proporcional a la polaridad 

del solvente. 

Otros procedimientos utilizan mezclas de solventes orgénicos 

con amoniaco y agua. Algunos efectúan la extracción sólo con agua 

y usan las soluciones acuosas que contienen los compuestos esen

ciales de los lúpulos para fines de fermentación. 

Generalmente estos Procesos comienzan por extraer las resinas 

con un Primer solvente, posteriormente los lúPulos agotados se 

humedecen Para expulsar el solvente y al final los lúpulos se 

extraen con agua. Los extractos de solvente Y agua se combinan 

para usarlos en el Proceso de fermentación. Frecuentemente los 

extractos con el solvente orgénico están libres de taninos y se 

utilizan directamente en fermentación. Las cervezas Producidas 
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con este Procedimiento ,ti eneri büeríi3 ,éslabi lidad de espuma. pero 

baJa estabilid~d a la temPeratUr~ Y si.J sabor, difiere un POCO al 

de las cervezas Producidas con extractos que contienen taninos. 

En el proceso de extracción con~encional de lúpulos se pre

senta la dificultad de remover el solvente a partir del extracto 

Y de los lúpulos agotados. Otro inconveniente es la Posible for-

mación de compuestos tóxicos por reacciones secundarias del sol

vente residual con las sustancias que contienen los lúPulos. Estos 

problemas son muy significativos en el Proceso de fermentación :va 

que se requieren compuestos de alta Pureza. 

2.2 Proceso de Extracción a Condiciones SuPercr1ticas 

Vitz.hum et al ,C":.....,c~• 4 l Propusieron en 1978 un nuevo proceso 

para la extracción de lúPulos a condiciones suPercrfticws. En 

contrapartida, mediante este proceso se pueden Producir extractos 

de lúpulo de alta pureza evitando las dificultades de los métodos 

conocidos. obteniéndose diferentes tiPos de extractos de lúPulo: 

libres de tanino. conteniendo tanino y otros extractos espectfi-

cos. Otra ventaJa de este Proceso es que no es necesario un tra

tamiento prel1minar de la materia prima. 

Los solventes apropiados Para este Proceso son el dióxido de 

carbono. hidrocarburos saturados e insaturados, o bien hidrocar-

buros halogenados <CHF~. CF~c1. CF~=CH=. CHF=Cl, et~.J también se 

utilizan el hexafluoruro de azufre. el óxido nitroso o mezclas de 

ellos. Estas sustancias tienen una temperatura critica entre 30 y 
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100 oc. El dióxido de carbono es el solvente de extracción más 

empleado. 

2.3 Descripción del Proceso 

El diagrama de fluJo (2.ll rePresenta el proceso de extrac

ción supercritico. El CCh liquido fluye desde el tanque de almace

namiento y se hace pasar a través de una bomba de gas/liquido Y 

un intercambiador de calor Para llevarlo a condiciones supercri

ticas. El gas resultante entra a un tanque a presión provisto de 

una chaqueta de calentamiento y de Platos filtros Para soportar 

los lúPulos. 

El gas fluye a través de los Platos filtro para extraer las 

resinas y los aceites esenciales formando una solución supercri

tica. Esta solución de gas Y extracto Pasa a través de una válvula 

de estrangulamiento para reducir la presión Por abaJo de la Pre

sión critica del solvente, posteriormente se hace Pasar al tanque 

de separación provisto con una chaqueta para calentamiento o en

friamiento. En este paso se Presentan dos casos según si la tem

peratura es menor o mayor a la temperatura critica del solven 

te. En el Primer caso, el gas se licúa y el extracto formado por 

las resinas. los aceites esenciales Y el agua precipitan, en tanto 

que en el segundo caso sólo el extracto precipita y el agua pasa 

a la fase vapor. 

Si el gas no licua en el tanque de preciPitación, la fase 

gaseosa se sifonea fuera del tanque Y se hace pasar a través del 
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Figura 2.1 Proceso de extracción supercr1tica de lúpulos. 
IVttzthum et al. 1978> 
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intercambiador de calor donde se licúa el gas. Para enviarlo a la 

bomba de 11quidos y continuar el ciclo. 

El tiempo de operación total del Proceso var1a dentro de 

amplios 11mites dependiendo del tama~o de los equipos, los pará

metros del proceso seleccionados y el grado de extracción deseado. 

Usualmente var1a de 2 a 10 horas. 

Una variante de este proceso consiste en utilizar un compre

sor en lugar de la bomba de 11quidos; Pero en este caso la función 

del intercambiador de calor cambia, Ya que la corrriente de gas 

del tanque de separación debe elevar su temperatura en el inter

cambiador de calor arriba de la temperatura cr1tica antes de en

trar al compresor. 

Cuando se concluye la etapa de extracción el COz se regresa 

a1 tanque de almacenamiento. El extracto obtenido contiene trazas 

de C02 que se evapora lentamente durante el almacenamiento subse

cuente. El gas resultante sirve como atmósfera inerte Para prote

ger el material sensible al aire. 

Una caracter1stica particular del proceso es que se Pueden 

remover tanto en forma selectiva como cuantitativa los constit

uyentes deseados de los lúPulos. 

A Presiones de 100 a 220 atm. se pueden extraer en su totali

dad la resina suave (constitu1da Por los ácidos a lhumulonesl y 

los ácidos a llupulonesll y los aceites esenciales de los lúpulos, 

pero menos del 1~ de la de resina dura. Posteriormente, si el 
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extracto se somete a una extracción suPercr1tica adicional a pre

siones de 100 a 150 atm., es Posible extraer el total de los áci

dos alfa y los aceites esenciales Pero menos del 100~ de los áci

dos beta y de las Porciones de resina dura contenidas en los lú

pulos. 

En un segundo Paso se efectúa la extracción acuosa de los 

lúPulos libres de la resina y de los aceites esenciales Por medio 

del tratamiento con CCk suPercritico húmedo. El humedecimiento de 

la corriente de gas se efectúa en un pequeno tanque que contiene 

agua. En esta etapa se obtiene un extracto que contiene los tani

nos, el cual Puede estar seco o húmedo, y se utiliza solo o mez

clado con el extracto obtenido en el Primer paso. 

Como ya se mencionó anteriormente, las condiciones de opera

ción son presiones y temperaturas superiores a los valores criti

cos del gas. En la Práctica se emplean presiones superiores a 100 

atm. La temperatura debe ser lo más baJa posible, de preferencia 

de 40 a 50 oc. 
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3. EXTRACCION DE LA NICOTINA A PARTIR DEL TABACO 

Otra de las aplicaciones de la extracción supercr1tica es la 

relativa a la remoción de las sustancias tóxicas del tabaco Y en 

particular de la nicotina. 

Los procesos tradicionales emplean como solventes el amo

n1aco y el óxido de etileno entre otros. pero estos métodos no 

han conseguido aceptación general, debido a que los solventes de 

extracción no son suficientemente selectivos, ya que remueven la 

nicotina Junto con el aroma, lo que hace al tabaco inaceptable 

comercialmente. 

En 1979 Roselius et al.< 4
' Propusieron un nuevo proceso de 

extracción de la nicotina a condiciones supercr1ticas utilizando 

como solvente el dióxido de carbono. Este proceso es selectivo 

respecto a la nicotina Y a los constituyentes aromáticos. 

En general, el tabaco tiene un contenido de humedad que fluc

túa entre el 10 y el 13i en Peso; en-estas condiciones durante la 

extracción se removerla sólo una pequena cantidad de nicotina y 

la mayor1a de los constituyentes del aroma; Por esta razón es 

necesario incrementar la humedad a un valor cercano al 2si . 

3.1 Descripción del Proceso 

El Proceso de extracción supercr1tico consta de tres etapas 

Y su diagrama de fluJo se indica en la figura (3.ll. En la Pri-

• 
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Proceso de extracc10n suPercr1t1ca de nicotina a 
partir del tabaco. <Rosellus et al. 1979> 
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·mera etapa se hace pasar el solvente gaseoso seco a condicior.es 

supercr1ticas por el tanque de extracción que contiene el tabaco 

para remover las sustancias aromáticas. La corriente del solvente 

con el aroma se hace Pasar por un intercambiador de calor; Pos

teriormente Pasa a un tanque flash donde se separa el aroma del 

solvente a condiciones subcr1ticas. El solvente se recircula al 

tanque de extracción Pasando antes por un intercambiador de calor 

y un compresor para restablecer las condiciones suPercr1ticas. 

En la segunda etapa se remueve la nicotina a Partir del ta

baco libre de aroma circulando gas supercr1tico húmedo por el 

tanque de extracción. La nicotina se recupera en otro tanque por 

contacto de la corriente del gas y la nicotina con ácido sulfúrico 

dilu1do para formar una sal de nicotina. Una alternativa es la 

recuperación por adsorción, licuando primero el gas y después 

pasándolo a través de una columna que puede contener como agente 

de adsorción carbón activado, resinas de intercambio iónico, óxido 

de aluminio, s1lica gel o zeolitas. La regeneración de la columna 

de adsorción se hace con una solución dllu1da de hidróxido de 

sodio. 

La tercera etapa de este Proceso consiste en restituir al 

tabaco los constituyentes del aroma una vez que se a secado hasta 

reducir el contenido de humedad al valor deseado. Para ésto se 

arrastran los constituyentes del aroma con el mismo solvente y se 

llevan al tanque de extracción que contiene el tabaco. La resti

tución se lleva a cabo Por evaporación del solvente. 
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El producto final que se obtiene con este Proceso contiene 

sólo el 5 3 de la nicotina original y ademés conserva el aroma, 

color y estructura del tabaco original. 
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4. EXTRACCION OE LA CAFEINA A PARTIR OEL CAFE 

Una de las Patentes más reciente para la descafeinización 

del café en condiciones supercr1ticas es la propuesta por K. Zosel 

en 1981. Este proceso de extracción suPercr1tica de la cafe1na 

es relativamente simple y consiste en el contacto de los granos 

de café crudos con una corriente de dióxido de carbono a condi

ciones suPercr1ticas. Durante este Proceso es necesaria la presen

cia de agua Ya sea remoJando previamente los granos de café o bién 

humedeciendo la corriente de ca~. La cafe1na en Presencia de agua 

forma una emulsión acuosa a Partir de la que se remueve por el 

gas supercr1tico. 

En el caso de la producción de café instantáneo la extracción 

de la cafe1na se hace a partir de granos tostados: sin embargo, 

se extraen simultáneamente la cafe1na y las sustancias aromáticas 

teniendo que adicionar posteriormente al café las sustancias aro

máticas después del tratamiento. 

4.1 Descripción del Proceso 

El proceso de extracción supercr1tica de la cafe1na presenta 

tres variantes en la recuperación del solvente las cuales se mues

tran en la figura 4.1. Estas variantes consisten en separar la 

cafe1na del solvente: 

al por adsorción en carbón activado, con un cambio de temperatura 

o sin él. 
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Proceso de extracción suPercr1tica de cafe1na a 
partir del café con seParación de la cafefns del 
solvente a> por adsorciOn en carbón activado Y. 
bJ Por lavado con agua. <Zosel 1978> 
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bl Por adsorción en carbón activado directamente dentro del tanque 

de extracción, o 

el Por lavado con agua. 

El proceso indicado en la figura <4.lal consta de un tanque 

de extracción y un tanque de separación provistos de una chaqueta 

de calentamiento Por agua unidos por medio de un intercambiador 

de calor. Los granos de café crudos se colocan sobre un Plato 

perforado dentro del tanque de extracción, el cual contiene agua 

en el fondo. El C02 se inyecta al tanque a una temperatura de 70 

oc y una presión de 160 atm. Al establecerse el ciclo el gas bur

buJea a través del agua para humedecerse y fluye por entre los 

granos de café para arrastrar la cafe1na Y al mismo tiempo Parte 

del agua pasa al café. La corriente de ca~. cafe1na Y agua pasa a 

través de un intercambiador de calor donde se enfr1a a 25 °c 
pare licuar el C02 y separar simultáneamente el agua, ya que éste 

es Poco soluble en el dióxido de carbono liquido a 25 oc. Oespués 

se env1e este corriente el tanque de separación cargado con carbón 

activado y se calienta a 25 oc, aqu1 se retiene la cefe1na mien

tras el C02 liquido Y el agua pasen e través de él y se recirculan 

al tanque de extracción, Pasando antes por un intercambiedor de 

calor pare restablecer le temperatura a 70 oc. 

Después de concluir la extracción de la cafe1na se lleva a 

cabo el secado del café, para lo cual se separa el agua de la 

corriente de C02 11quido el cual entra al tanque de extracción 

para arrastrar el agua que absorbió el café durante la extracción. 
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Una vez concluido el secado se obtiene el café crudo libre de 

cafe1na listo Para tostarse. 

Este Proceso se puede modificar Poniendo en contacto la co

rriente de solvente y cafe1na directamente con el cerbón activado 

en el tanque de separación Para que adsorba la cafe1na sin efec

tuar un cambio de presión o temperatura. 

Una modificación para la recuperación del solvente consiste 

en cargar el tanque de extracción con el café y el carbón activado 

para transferir directamente la cafe1na en el carbón activado sin 

recircular el gas. En estos casos es necesario separar después la 

cafe1na del carbón activado y se requiere 1 Kg de carbón activado 

para tratar 3 Kg de café. La extracción tarda de 5 a 30 horas y 

el secado de ~ a 5 horas. 

Otra alternativa para la recuperación de la cafe1na de la 

fase supercr1tica se muestra en la figura l4.1bl y consiste en 

pasar la corriente de CO..., cafe1na y agua que sale del tanque de 

extracción dentro de una torre de lavado para lavar con agua a 

una temperatura de 70 a 90 oc, el gas se recircula al tanque de 

extracción y la corriente de agua con cafe1na se sePara por des

ti 1 ación recirculando el agua a la torre de lavado. En este Pro

ceso se requieren de 3 a 5 litros de agua de lavado Para tratar 1 

Kg de café. 

Después de la descafeinización el contenido de cafe1na de 

los granos de café crudo disminuye de un valor inicial de 0.7 a 
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3 3 hasta un valor de 0.02 3 . Con la ventaJa de que el solvente 

es selectivo respecto a la cafe1na deJando intactas las sustancias 

arom~ticas. 
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5. EXTRACTOS DE ESPECIAS 

En los últimos anos la tendencia en la industria alimenticia 

ha sido la substitución de Productos naturales por extractos, en 

Particular en especias naturales como vainilla, clavo, Pimienta 

negra. nuez moscada, etc. 

Las ventaJas del uso de extractos en alimentos son: un meJor 

abasto, mayor tiemPo de conservación, mayor concentración de aroma 

y sabor que en las especias naturales, y meJores condiciones es

tériles. 

La extracción convencional de los constituyentes del sabor y 

del aroma de los Productos naturales es a base de solventes orgá

nicos como el diclorometano, Porque las sustancias deseadas nor

malmente no son solubles en agua. Esto ocasiona dificultades con

siderables Porque es muy dificil la remoción de las trazas de 

solvente del residuo y además existe la posibilidad de formación 

de sustancias tóxicas. 

5.1 Proceso de Extracción a Condiciones SuPercr1ticas 

Un Proceso alternativo Propuesto en 1978 por o. Vitzthum 

Para la producción de extractos de especias es emplear un gas en 

condiciones supercr1ticas con el cual se evitan los Problemas 

anteriores. Este Proceso comprende las siguientes etapas: 

a> Extracción del contenido de aceite esencial de la esPecia, 
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el cual actúa como componente del aroma. empleando como solvente 

de extracción un gas seco en condiciones supercr1ticas. De aqu1 

se obtiene un Primer residuo de la especia. 

bl Separación de los constituyentes del aroma del solvente 

de extracción por variación de la presión o la temperatura. 

e> Extracción de los constituyentes del sabor a partir del 

Primer residuo de la especia empleando como solvente un gas húmedo 

en condiciones suPercr1ticas, obteniendo un segundo residuo de la 

especia. 

dl Separación de los constituyentes del sabor a partir del 

solvente de extracción variando la Presión o la temperatura en 

presencia de los Productos de la etapa b. 

Los solventes emPleados son el dióxido de carbono. hidrocar

buros saturados e insaturados, óxidos nitrosos. hidrocarburos 

halogenados saturados e insaturados.Y el haxafluoruro de azufre. 

De estos solventes el C02 es el solvente mas utilizado, Ya que 

los otros gases requieren procesos de purificación extremos. 

Las condiciones supercr1ticas de operación cuando se emplea 

el C02 como solvente de extracción son una temperatura de 35 a 80 

ºC y una presión de 80 a 400 atm. 

El Poder de disolución del C02 en condiciones supercr1ticas 

Presenta dos aspectos: es mayor el poder de disolución de la fase 

gaseosa suPercr1tica que el de la fase 11quida correspondiente, y 
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para los componentes del aroma la selectividad es mayor si el 

proceso se efectúa en fase gaseosa seca; en tanto que para los 

componentes del sabor la selectividad es mayor si la extracción se 

efectúa en fase gaseosa suPercr1tica húmeda. 

Es conveniente efectuar la etapa de extracción con agua le-' 

tapa el por separado para minimizar el contacto de las sustancias 

sensibles al agua tales com terpenos, aldeh1dos, ésteres y otros 

similares. extrayendo Primero estas sustancias con el solvente 

gaseoso seleccionado. 

5.2 Descripción del Proceso 

La figura l5.ll muestra el diagrama de fluJo del Proceso su

Percr1tico. El equiPo consta de un tanque de extracción y un tan

que de separación Provistos de una chaqueta de control de tempe

ratura. tres intercambiadores de calor. un compresor. un tanque 

de almacenamiento y un tanque con agua. 

El proceso de extracción consiste en hacer Pasar la corriente 

de gas seco en estado supercr1tico a través del tanque de extrac

ción que contiene la especia natural, Para extraerle los consti

tuyentes del aroma. El gas seco cargado con el extracto del aroma 

pasa a través de una vélvula de estrangulamiento y un intercam

biador de calor, dentro del tanque de separación donde se lleva a 

cabo la separación de fase entre el solvente Y el salute por medio 

de la reducción de la presión o la temperatura por abaJo del valor 

critico. La seParación también se puede lograr por un incremento 



TANQUE DE 
SEPARACION 

SOLVENTE 

SOLVENTE.¡. EXTRACTO 

SOLVENTE 

EXTRACTO 

35 

TANQUE DE 
EXTRACCION 

ESPECIAS 

figura5.1 Proceso de extracción supercr1tica de extractos de 
especias. <Vitzthum y Hubert 197Bl 
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de temperatura. Ambos efectos de presión y temperatura Pueden 

combinarse pero considerando la caPacidad de carga térmica del 

material. 

El gas libre de aroma se regresa al tanque de extracción 

pasando antes por un intercambiador de calor y un compresor o una 

bomba para restablecer nuevamente las condiciones suPercr1ticas. 

Después que ha sido extra1do el aroma, al regresar el co~ al tan

que de extracción pasa Por un tanque que contiene agua Para hume

decerse, con la finalidad de extraer del Primer residuo de extrac

ción los constituYentes del sabor deJando un segundo residuo de 

la especia. La corriente gaseosa as1 obtenida Pasa Por el tanque 

de separación - de la misma manera que el primer extracto - donde 

se separa el gas y el extracto Por medio de una reducción de la 

temperatura a un valor subcr1tico. Esta reducción en la tempera

tura provoca la licuefacción del gas supercr1tico y la separación 

del agua. Si la temperatura es mayor que la temPeratura c1'1tica 

del gas, entonces no se efectúa la separación 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 recuperar mediante una trampa de gas; esta Posibilidad 

permite eliminar el paso de extracción con agua. 

En muchos casos la maYor parte de los constituyentes del 

sabor se extraen en la Primera etapa, de modo que la segunda etapa 

pueda ser de una duración més corta, como es el caso de la pipe-
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rina, que es el componente del sabor de la Pimienta. 

La duración de los Pasos de extracción var1an dependiendo del 

grado de extracción deseado, de la especia natural extra1da, del 

tama~o del equipo Y de los Parémetros de operación seleccionados. 

Los rendimientos que se han obtenido con algunas especias 

son: en el caso de la extracción de harina de Pimienta negra se 

obtiene un extracto pastoso de color amarillo conteniendo el 97.7% 

de la piperina la que contiene el 98% del princiPio activo de la 

Pimienta. En el caso de la extracción de nuez moscada molida se 

obtiene una pasta de color amarillo Pélido que contiene 99% del 

aceite esencial y en la extracción de chiles se obtiene un aceite 

roJo que contiene el 97% de la caPsaicina que es el alcaloide 

PrinciPal. 
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6. PURIFICACION DE ALCOHOLES. 

A principios de esta década se empezaron a utilizar los al

coholes deshidratados sólos o en mezclas con gasolina corno combus

tibles sustitutivos. En esta área hay una intensa búsqueda de un 

proceso de purificación de alcoholes a partir del Producto final 

de los Procesos con~encionales de Producción. Este Producto final 

es una solución acuosa que debido al azeótroPo que se forma limita 

la obtención de alcoholes de alta pureza. Recientemente E. A. 

Srignole et al. < 29
' han propuesto como una alternativa la extrac

ción con un fluido supercr1tico empleando un Proceso c1clico. 

Los elementos Principales de un proceso ciclico son un ex

tractor a alta presión, el cual actúa también corno un arrastrador 

de agua, y una columna de recuperación del solvente. Este proceso 

emplea solventes de efecto dual, llamados as1 porque Poseen dos 

propiedades importantes para la separación del alcohol Y el agua: 

la capacidad de extracción a alta Presión, y la capacidad de a

rrastre del agua. El dióxido de carbono es el solvente más estu

diado Para la Purificación de alcoholes a alta presión. Sin em

bargo, los resultados no han sido satisfactorios, Ya que no se han 

obtenido alcoholes completamente deshidratados. En cambio, los 

hidrocarburos ligeros tales corno el propano y el butano exhiben 

las propiedades del efecto dual. 

La aplicación de la extracción con un fluido cerca del Punto 

critico en la recuperación de alcoholes a Partir de soluciones 



acuosas ofrece las siguientes ventaJas: 

al Alta selectividad. 

bl BaJa solubilidad del fluido no polar en la fase acuosa 

el Fácil recuperación del solvente a partir del extracto Y 

dl BaJa entalp1a de evaporación del solvente. 
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La principal dificultad que se Presenta durante la separa

ción es la afinidad relativamente grande entre el alcohol Y el 

agua. 

El factor importante en cualquier proceso de extracción es 

la obtención de un Producto de alta pureza. en particular, para 

la obtención de alcoholes la eliminación del solvente no es un 

Proceso simple. La figura (6.ll ilustra las concentraciones del 

alcohol para el caso de la extracción de etanol con Propano y con 

n-butano. Se observa que a mayor temperatura disminuye la 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 solventes, cerca del punto critico presentan 

la capacidad de arrastre del agua a las condiciones de operación 

de la columna de recuperación del solvente. Debido a este efecto 

de arrastre. el solvente remueve el agua de la fase 11quida y se 

obtiene alcohol absoluto como producto de fondo en la columna. 

Para obtener el efecto de arrastre deseado, es necesario que 

la volatilidad relatjva del agua con respecto al solvente sea 

mayor de uno en la columna de recuperación. En caso contrario si 
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340 380 420 

TEMPERATURA K 

Composición de etano1 en el extracto en la puri
ficación con dos so1ventes en función de la tempe
ratura, Concantreción de etanol en la e1imentaci6n 
10 3 en peso, presión de extracción 50 bar. lBrig
nole et al. 19B7l 
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se remueve primero el solvente entonces la composición de la mez

cla alcohol-agua termina en el punto azeotróPlco binario. 

No todos los solventes exhiben el efecto de arrastre, por 

eJemPlo en el caso de la mezcla etanol-agua solo el Propano y el 

butano presentan este efecto y no as1 el dióxido de carbono Y el 

etano. 

Si se incrementa la temperatura de operación del extractor 

se reduce el consumo de solvente. Pero al mismo tiemPo aumenta la 

cantidad de agua en el extracto y ésto puede ocasionar la conden

sación de agua en la columna de recuperación del solvente y la 

formación de un azeótroPo heterogéneo. Termodinámicamente las 

condiciones de saturación para la mezcla agua - solvente (Propano. 

n-butano. J se determinan en la 11nea del equilibrio 11quido 

- 11quldo - vapor. La concentración del agua en la fase vapor, se 

incrementa considerablemente con la presión del sistema. As1, la 

presión de operación de la columna de recuperación se determina 

en base a la necesidad de Incrementar la concentración del agua 

en la fase vapor y al mismo tiempo evitar el problema de condensa

ción. 

El solvente debe separarse completamente del alcohol evitando 

la formación de un azeótroPo binario a las condiciones de opera

ción de la columna de recuperación. 

Finalmente Para hacer la selección adecuada del solvente se 

toma en cuenta la proPledad de arrastre del agua, que la tempera-
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tura cr1tica sea mayor a 1a temperatura ambiente Y que no forme 

azeótropos. En base a 10 anterior, E.A. Brigno1e recomienda 1os 

siguientes so1ventes para 1a extracción de diferentes a1coholes: 

al E1 proPano es e1 so1vente més adecuado Para 1a extracción 

de etano1. 

bl E1 propano o e1 isobutano se Pueden usar Para extraer e1 

2-Propano1. 

el Para a1coho1es de punto de ebul11ción més alto como e1 n

propano1 o butano1es es posib1e usar propano. n-butano o 

mezc1as de butanos. 

Las caracter1sticas de estos solventes de efecto dual son: 

ser no Po1ar o 1igeramente Po1ar, un punto de ebullición a1rededor 

de 260 K o inferior, una temperatura cr1tica superior a 350 K, 

ser qu1micamente estab1e y tener muy baJa solub11idad en agua. 

Los so1ventes que tienen temperatura cr1tica inferior o cer

cana a la temperatura ambiente no son convenientes porque limitan 

la temperatura de extracción a estos valores, en cambio 1os so1-

ventes con temperatura cr1tica més a1ta, como el propano y 1os 

butanos. Permiten efectuar la extracción a temperaturas superiores 

donde 1a densidad de 1os fluidos aumenta y con e1lo su Poder de 

diso1ución. Esto es importante Porque los coeficientes de distri

bución del a1cohol en el solvente y en el agua se incrementan con 

1a temperatura a presiones superiores a 1a cr1tica. 

Si 1a a1imentación a1 Proceso es una mezc1a 11quida vo1éti1 
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se emPlea un proceso continuo. La recuperación del solvente en 

este caso se efectoa por medio de fraccionamiento, debido a que el 

solvente es soluble en el Producto l1quido Y a la presión de vapor 

relativamente alta del producto. A diferencia de otros procesos 

donde se precipita el soluto del extracto reduciendo la densidad 

de] solvente. 

6.1 Descripción del Proceso 

La extracción de alcoholes a partir de una solución acuosa, 

se puede llevar a cabo de dos maneras: con un ciclo de recircula

ciOn de vapor o bien. con un ciclo de preconcentración de la ali

mentación. En la figura !6.2l se ilustra un ciclo de extracción 

con recirculaciOn del vaPor a condiciones cercanas a las cr1ti

cas. En este ciclo la alimentación, que es una mezcla diluida de 

alcohol y agua. intercambia calor con el refinado antes de entrar 

al tanque de extracción; donde entra en contacto a contracorriente 

con el solvente en condiciones cercanas a las cr1ticas. Después 

de la extracción, se obtiene una corriente de alcohol, agua. y 

solvente, que pasa por una vélvula y Posteriormente a la columna 

de destilación que opera a presión. En esta columna se obtienen 

agua Y solvente como productos sobrecalentados y una mezcla de 

alcohol Y solvente como Producto de fondo. El vaPor sobrecalentado 

se comprime y desPués se condensa en el rehervidor/condensador de 

la columna. El alcohol y el solvente pasan a una segunda columna 

que oPera a baJa Presión Para completar la deshidratación. 
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Proceso de Purificacion de alcoholes con recircula
ciOn de vapor a condiciones cercanas a las cr1ti
cas. íBri9nole et al. 19871 
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El empleo de dos columnas para la recuPeración del solvente 

permite optimizar el consumo de energfa durante el Proceso. Este 

consumo de energ1a depende PrinciPalmente del trabaJo de compre

sión del vapor sobrecalentado obtenido en la Primera columna de 

recuPeración. Si se mantiene una concentración de solvente alta 

en el fondo de la columna se presenta una diferencia de tempera

tura pequena entre el domo y el fondo de la columna. Con ésto se 

logra un consumo de energ1a baJo Para la recompresión de vapor. 

En contraposición del consumo requerido Para el calentamiento 

convencional de la segunda columna de recuperación del solvente. 

En la figura (6.3l se muestra el diagrama Para un ciclo de 

extracción con Preconcentración de la alimentación. La recupera

ción de alcoholes a partir de un subproducto dilu1do en el proceso 

de fermentación o en el caso de una solución acuosa. se puede 

efectuar por destilación ordinaria, en los casos donde sólo se 

desea remover completamente el alcohol de la solución pero no 

para obtener una concentración de alcohol cercana al valor azeo

tróPico. Esto es posible debido a las altas volatilidades relati

vas de los alcoholes con respecto a el agua cuando se tienen 

baJas concentraciones de alcohol en la fase 11quida. En base a 

esta propiedad. es Posible incrementar la concentración de alcohol 

de cinco a seis veces la concentración original en la alimentación 

usando una columna de agotamiento simple. sin refluJo (preconcen

tradorl . 
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Figura 6.3 Proceso de pur1f1cac16n de alcoholes con preconcen
tración de le al1mentac16n. <Brlgnole et al. 19871 
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La mezcla alcohol-agua enriquecida en el preconcentrador 

se alimenta al tanque de extracción donde se Pone en contacto con 

el solvente caliente. La deshidratación del extracto Y la recupe

ración del solvente se efectúan por destilación como se describió 

anteriormente. Solo que en este ciclo no se recomprime el vapor, 

en su lugar. el vapor de la columna de destilación se emplea como 

fuente de calentamiento para el preconcentrador. 
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7. FRACCIONAMIENTO DE MEZCLAS DE ALTO PUNTO DE E8ULLICION 

En la industria qu1mica en general. existen mezclas CUY.os 

componentes con puntos de ebullición elevados no pueden ser sepa

rados Por medio de la destilación convencional. En contrapartida 

estas mezclas Pueden fraccionare con un solvente en condiciones 

suPercr1t i cas. 

Zosel Propuso un nuevo proceso Para el fraccionamiento 

de mezclas de alto Punto de ebullición, aPlicado al caso de una 

mezcla de a-olefinas empleando como solvente etano. El equipo 

empleado se muestra en la figura <7.ll y consta de un tanque de 

extracción, una columna empacada con anillos de cobre provista de 

una aguja, un calentador y un tanque de separación. 

El Proceso consiste en carJar el tanque con una mezcla de a-

olefinas de alto punto de ebullición ce •• - c~a). luego se inyecta 

etano a condiciones supercr1ticas 45 ºC y una Presión 1n1cial de 

60 atm. <f • 0.2 g/cm"l: la temperatura en la Parte superior de la 

columna que contiene a la aguJa es de 85 °c < p= 0.08 g/cm3 J. El 

etano se disuelve en la mezcla liquida de olefinas formando una 

fase suPercr1tica que pasa a través de la columna hasta llegar a 

la aguJa caliente donde se produce un refluJo por efecto del gra

diente de temperaturas: ésto ocasiona una disminución de la densi

dad del solvente Y Por tanto. una reducción de su Poder de diso

lución Provocando que parte del material extra1do se sePare y 

regrese al tanque de extracción. La mezcla supercr1tica que Pasa 



Figura 7.1 
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Fraccionamiento suPercr1tico de mezclas de alto 
punto de ebullición. <Zosel 1978> 
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a través de la aguja al tanque de separación se expande a 30 atm 

<J>=D.03 - 0.04 g/cm3 l por efecto de una vélvula de expansión. En 

este tanque el solvente se recupera en la fase gaseosa Y el ex

tracto en la fase liquida. El gas solvente se represuriza Y se 

recircula al sistema. Una vez que se ha recuperado el solvente se 

continúa la extracción incrementando lentamente la presión hasta 

110 atm C.f=0.35 g/cm~J. Esto es equivalente a elevar la tempera

tura durante la destilación. 

Por medio de este Procedimiento se consigue una separación 

de la mezcla en distintas fracciones de olefinas con una alta 

Pureza cada una. 

Esta separación se basa principalmente en las diferentes 

Presiones de vapor de los componentes. por esta razón se asemeJa 

a una destilación, esto es, pasan a la fase gaseosa los componen

tes en orden creciente de sus Puntos de ebullición. 

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 lo que dificulta su separación si se 

recurre a una destilación convencional. 

Mediante un Proceso supercr1tico se Pueden separar hasta 50 

fracciones del aceite de h1gado de bacalao utilizando como sol-

vente el etano supercr1tico. Las condiciones de operación son: en 

el tanque de extracción presiones de 100 a 160 atm y una tempera-
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tura de 27 ºC; en la columna una temperatura de 50 °c Y en la 

aguJa una temperatura de 90 °c. 

Una variante de esta tecnolog1a de fraccionamiento a condi

ciones supercr1ticas es la seParación del éster et1lico del acido 

eicosapentanoico <C20-~l de una mezcla de ésteres et1licos de los 

écidos grasos del aceite de h1gado de bacalao' 4~'. En la separa

ción convencional por medio de una destilación al vac1o se requie

re de temperaturas elevadas, esto es debido a que las temperaturas 

de ebullición al vac1o de los ésteres de acidos grasos c,4 a C22 

fluctúan entre 165 y 240 ºC: ademas ésto Puede ocasionar una ter

mólisis y por tanto, no es Posible lograr la separación en compo

nentes sirnPles. 

La separación a condiciones supercrtticas se lleva a cabo en 

el mismo aparato de la figura <7.ll. La materia prima es en este 

caso una mezcla de ésteres ettlicos de écidos grasos saturados e 

insaturados de c,4 a C22 y se emplea corno solvente el dióxido de 

carbono suPercrftico. Las condiciones de operación més adecuadas 

son: en el extractor una Presión de 150 atrn y una temperatura de 

50 oc y en el seParador una Presión de 25 atrn. Si el Proceso con

siste de dos etapas se obtiene una fracción de ester C20 con un 

rendimiento de 67.7 % del material inicial y una pureza de 96.3 % 

En la primera extracción se obtienen 12 fracciones las rnés ricas 

en el ester C20 se alimentan a la segunda extracción obteniéndose 

cinco fracciones, de las cuales se separa la fracción con mayor 

contenido del éster C20, 
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B. PROCESAMIENTO DE POLIMEROS 

Los fluidos supercr1ticos se Pueden emplear en el fraccio

namiento de aceites sintéticos de alto Peso molecular. en la ex

tracción de solventes residuales, monOmeros y oligOmeros a partir 

de Pol1meros. en la Purificación de monómeros sensibles al calor, 

en el fraccionamiento de Pol1meros y Para la redistribución del 

tamano de part1cula del Pol1mero. Los procesos supercr1ticos ofre

cen ventaJas técnicas y económicas con respecto a 1 os Procesos 

convencionales. Recientemente V. Krukonis e'~' llevo a cabo una 

revisión del procesamiento de pol1meros utilizando solventes a 

condiciones supercr1ticas. Debido a que estas investigaciones se 

encuentran en su fase experimental la información sobre procesos 

industriales es escasa. 

B.i Fraccionamiento de Aceites Sintéticos de Alto Peso Molecular 

Los aceites sintéticos tales como Polisiloxanos Csilicones>. 

perfluoralquilPoliéteres. halocarbones Y Polialfaolefinas son 

materiales que requieren una alta pureza y pesos moleculares que 

var1an en un intervalo pequeno para emplearse como lubri.cantes. 

fluidos hidráulicos y surfactantes. Muchos de estos materiales se 

Procesan Por medio de destilación molecular pero esta técnica 

presenta limitaciones en su capacidad de separación cuando la 

presión de vapor del aceite es extremadamente baJa o cuando el 

aceite es sensible al calor. Recientemente se ha encontrado que 

los fluidos suPercr1ticos Pueden fraccionar estos materiales. de 
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tal manera que estas fracciones tienen un Peso molecular compren

dido en un estrecho intervalo, lo cual no se logra por medio de 

una destilación convencional. 

El fraccionamiento de un aceite sintético con un fluido su

percritico se lleva a cabo en un sistema de reducción de Presión 

secuencial múltiple; en la figura C8.1l se ilustra un Proceso 

continuo. empleando arbitrariamente cuatro tanques de extracción

/separación. El Proceso consiste en bombear el aceite a lo alto 

del primer tanque de extracción Y alimentar el solvente en condi

ciones supercr1ticas al fondo del tanque. La solución del aceite 

con el solvente disuelto pasa Por una valvula de expansión donde 

se reduce la Presión ocasionando que la fracción de Peso molecular 

més alto Precipite en el tanque de separación. La corriente rema

nente Pasa Por otra vélvula para reducir la Presión Y preciPitar 

otra fracción y as1 sucesivamente. DesPués de la última expansión 

a la Presión mas baJa, el solvente casi libre de soluto se comPri

me a las condiciones de operación y se recircula al tanque de 

extracción. 

El número de fracciones que se obtienen es igual al número 

de etapas de reducción de Presión y el intervalo de Peso molecular 

de cada fracción esté relacionado con la razón de reducción de 

Presión por etaPa. 

Como eJemplos de condiciones de operación en el fracciona

miento de aceites sintéticos da alto Paso molecular con fluidos 
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Fraccionam1ento de aceites sintéticos y P011meros. 
!Krukonl s 1985) 
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supercr1ticos la tabla C8.1l ilustra tres casos. 

Aceite 

PerfluoralquilPoliéter 

Clorotrifluoretileno 

Polidimetilsiloxano 

Solvente 

c~ 

Etileno 

Condiciones de operación 

P [PSiaJ 

4 000 a 1 500 

4 800 a 

5 500 a 

900 

800 

T (OCJ 

80 

80 

80 

Tabla CS.ll Condiciones de operación en el fraccionamiento de 
aceites sintéticos de alto peso molecular. 

También es Posible fraccionar mediante un proceso supercr1-

tico otros aceites y gomas de silicOn tales como aceites fenil y 

fluor substituidos y organosilicones con grupos funcionales hi

droxi, alcoxi. amino, carboxilico y metacrilato. Estos aceites se 

usan como fases estacionarias Para cromatograf1a, surfactantes, 

precursores de cristales 11quidos, or9anoconductores 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 degradación que sufre el material a altas 

temperaturas cuando se purifica por medio de destilación conven

cional. Otra importante aPlicación potencial que actualmente se 

explora. es en sistemas de cristales 11quidos donde se presenta 

la dificultad para fraccionar los P011meros Precursores en un 

estrecho intervalo. 
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8.2 Extracción de Monómeros Y Solventes 

Muchos monómeros y Pol1meros especiales son dif1ciles de 

procesar y Purificar Por medio de destilación convencional o Por 

extracción con un solvente lfquido. La extracción con fluidos 

suPercr1ticos ha mostrado tener gran caPacidad Para Procesos espe

c1ficos tales como, extracción de solventes residuales. extracción 

de monómeros sin reaccionar y extracción de oligómeros de baJo 

peso molecular a Partir de poltmeros. 

La remoción de monómeros sin reaccionar a Partir de P011meros 

en especial de aquellos que son carcino9énicos o de otro t1Po de 

materiales indeseables, es una aplicación potencial de la extrac

ción con un fluido suPercr1tico. Por eJemplo, el Poli <N-vinill 

carbazol que se obtiene de la polimerización del N-vinilcarbazol, 

se considera uno de los Principales contaminantes, el pol1mero 

obtenido contiene alrededor de 3 a 6 % de monómero sin reaccionar. 

Durante la Producción comercial del Pol1mero no se ha logrado la 

reacción completa del monómero, por otra Parte, la extracción del 

monómero residual con solventes lfquidos no es satisfactoria por

que las caracter1sticas f1sicas que adquiere el Pol1mero no son 

adecuadas para un procesamiento Posterior en ciertas aPlicaciones. 

En este caso se Probó la caPacidad del dióxido de carbono y 

el etileno en condiciones suPercr1ticas Para disolver el N-vinil

carbazol, Y se observó que se disuelve del 10 al 20 % en peso del 

monómero en estos solventes. en base a estos resultados se llevó 

a cabo la extracción del monómero a partir del Poli N-vinilcarba-
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zol comercial. 

El Palimero original ten1a un contenido de monómero de 3.66~ 

y disminuyó después de la extracción con un fluido supercr1tico, 

hasta 0.1 ~ o menos. Por medio de un balance de materia del monó

mero se comprobó que éste hab1a sido extra1do y que no habla su

frido descomposición. Para ésto, se comPararon los espectros de 

infrarroJo del N-vinilcarbazol puro con el del material extra1do 

y resultaron idénticos. 

8.3 Purif1cac10n de MonOmeros 

Los monómeros sólidos. los monómeros sensibles al calor (por 

eJemplo con el grupo funcional metacrilatol y los monómeros con 

presiones de vapor muy baJas son algunos de los materiales que se 

pueden Purificar par medio de la extracción con un flu1do super

cr1tico. Los solventes 11quidos no pueden separar estos materiales 

porque su Poder solvente no se Puede aJustar con cambios de pre

sión o temperatura para disolver selectivamente el monómero, las 

impurezas o los subProductos de las reacciones secundarias, son 

muy similares en peso molecular y solubilidad. Sin embargo, con 

un solvente en condiciones supercr1ticas es posible purificar 

monómeros dif1ciles de Procesar. 

Por eJemplo. el anélisis de la cromatograf1a 11quida a alta 

Presión del monómero sólido diacetona acrilamida. cuyo uso común 

es en diversos procesos de copolimerizaciones especiales, muestra 

la Presencia de otro pico que se considera como una impureza y 
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está presente en alrededor de 100 PPm: esta impureza se identificó 

como un producto de condensación formado de manera ocasional e 

imPredec;ble durante la reacción de s1ntesis del monómero. Cuando 

esta impureza está Presente en el lote no se puede usar porque 

interfiere en las reacciones de polimerización, y no se Puede 

separar del monómero por procesos convencionales. por tanto el 

lote se destina a otra aplicación menos redituable. 

La extracción con un fluido supercr1tico es una alternativa 

viable para la purificación de la diacetona acrilamida empleando 

como solvente el dióxido de carbono a una temperatura de 40 oc. 
Durante este Proceso la variable más relevante es la temperatura, 

ya que el monómero incrementa notablemente su reactividad conforme 

aumenta la temperatura. Por medio de este tipo de extracción es 

posible eliminar la impureza. lo que se mostró en el cromatograma 

HPLC del monómero Purificado. 

8.4 Fraccionamiento de Pol1meros 

Otra aplicación de la extracción con un solvente en condicio

nes supercr1ticas es el fraccionamiento de un pol1mero sólido. 

Por eJemplo. el pol1mero carbosilano constitu1do Por enlaces Si-C 

en la columna vertebral Y el Pol1mero silano con enlaces Si-Si en 

la columna vertebral son importantes como precursores Para formar 

fibras de carburo de silicio y moldes. Los Pol1meros de carbosi

lano Y silano alquil substitu1dos actualmente son obJeto de inves

tigación porque se Pueden convertir en carburo de silicio ofre-



59 

ciendo de esta manera un Potencial Para la fabricación de Paletas 

de turbina de motor de avión a menor costo que Por medio del Pro

ceso de deformación en fr1o e alta presión del polvo de carburo de 

silicio que es el método utilizado. 

El P011mero carbosileno. que se encuentra en etapa de desa

rrollo en Inglaterra, tiene un intervalo de Peso molecular de 700 

a 10 000. Este Pol1mero se puede fraccionar con etileno supercr1-

tico obteniéndose tres fracciones. una de peso molecular baJo que 

tiene consistencia "gomosa• compuesta probablemente de oligómeros 

de baJo grado de. polimerización y las fracciones media y alta que 

son de mayor Peso molecular y se obtienen en forma de Polvo libre 

del solvente. 

8.5 Sedimentación de Pol1meros 

En adición a las caracter1sticas extractiva y de fracciona

miento de los fluidos supercr1ticos, también se pueden emplear 

para otro tipo de Procesamiento de materiales como es la redistri

bución del tamaMo de part1cule de un material sólido. Este redis

tribución consiste Primero en disolver el material en un solvente 

en condiciones suPercr1ticas y después reducir la presión para 

causar la nucleeción es decir, hacer caer el material en forma de 

nieve. En esta forma se Puede disolver y nuclear un pol1mero só

lido en un solvente en condiciones supercr1ticas Para formar Par

t1culas de diversos tamaMos y morfolog1a. 
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El Proceso de desasfaltizac1ón consiste en remover los alfal-

tenes y resinas de alto Peso molecular del residuo que queda des-

pués de las Primeras etapas de la destilación del aceite crudo 

antes de someterlo a la hidrogenación catal1tica. 

9.1 Procesos Convencionales 

El proceso convencional es una extracción 11quido-11quido 

que emplea como solvente propano 11quido y las condiciones de 

operación son: T = 60 °c y P = 35 atm. Este Proceso consiste en 

mezclar el solvente caliente con el residuo crudo, removiendo 

sólo el aceite ligero, en tanto que el residuo Pesado precipita. 

La mezcla de solvente y aceite desasfaltado se separa Por desti

lación o fraccionamiento: lo que implica un gran consumo de ener

g1a y equipo adicional. Ademés el solvente recuperado se debe 

enfriar y condensar antes de recircularse. 

En 1960 Zhuze <= 3
' demostró la posibilidad de emPlear un 

proceso suPercr1tico Para llevar a cabo la desasfaltización de 

crudos. emPleando el mismo solvente a T = 105 °c y P = 100 atm. 

Posteriormente Irani y FunK realizaron una comparación de 
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la capacidad y la selectividad del Propano en condiciones subcr1-

ticas, esto es, a T = 60 oc y P = 77 atm y en condiciones suPer

criticas a T = 115 oc y presiones de P = 77 Y 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 presión se restablece la capacidad del solvente, Pero 

también se incrementa el contenido de vanadio, Y queda mas aceite 

residual en la solución, lo que incrementa la solubilidad de los 

asfaltenos. En base a estas observaciones concluyeron que realmen

te no ofrecia ventaJas oPerar a temperaturas Y presiones elevadas. 

ya que se Podian obtener la misma selectividad y capacidad a con

diciones menos severas. 

Anos mas tarde, en 1978 Zose1•• 0
• realizó una serie de ex

perimentos en los que reProduJo las condiciones emPleadas por 

Zhuze. ésto es. T 105 ºC (8 oc arriba de 1a temperatura critica 

del solvente), P 100 atm y una densidad de 0.379 g/cm3 y esta

bleció nuevas condiciones T ~ 140 ºC <43 oc arriba de la tempe

ratura critica del solvente>. P = 100 atm y 0.29 g/cm3 de densi

dad. Encontrando que a pesar de ser condiciones supercriticas las 

escogidas por Zhuze se forman tres fases liquido-liquido-gas 

estableciéndose el equilibrio en la región de las fases liquido

lfquido. En cambio a1 efectuar la separación a mayor temperatura 

sf se logra formar una fase supercrftica Y se establece e1 equi

librio en la región liquido-fase suPercritica; ademas. baJo estas 

condiciones se obtiene un extracto de color amarillo Pélido, de 



62 

mayor pureza en comparación con el aceite oscuro obtenido con las 

primeras condiciones. con lo que concluYó que no es adecuada la 

selección de condiciones de operación hecha por Zhuze. 

9.2 Proceso de extracción a condiciones suPercriticas. 

La figura <9.ll muestra el diagrama de fluJo de una Planta 

Piloto Para la extracción de residuos pesados del Petróleo em

pleando como solvente propano a condiciones suPercr1ticas. El 

equipo consta de un tanque de extracción inclinado, dos tanques 

de separación y dos desgasificadores. La alimentación de la mate

ria prima se inicia desde un depósito a 95 ºC y se mezcla con una 

corriente de ProPano precalentado y a una presión de 130 atm antes 

de entrar al tanque de extracción inclinado, el cual se mantiene 

a una temperatura constante de 140 oc. En este tanque se obtienen 

dos fases: una supercr1tica que se remueve en lo alto del tanque, 

Y un residuo 11quido que se colecta en un separador. Este residuo 

pasa a un desgasificador donde se reduce la presión súbitamente 

seParéndose el asfalto y el solvente. La corriente supercritica 

solvente - aceite desasfaltado, se despresuriza parcialmente a 

125 atm separándose una pequena cantidad de extracto el cual se 

recircula. El resto del aceite desasfaltado se separa del solvente 

reduciendo la Presión a 30 atm seguido por una desgasificaciOn a 

0.3 atm. El gas liberado en las diferentes etapas se restituye a 

las condiciones de extracción y se recircula. 
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Proceso de extracción suPercr1tica de residuos del 
petrO 1 eo. lZosel 197Bl 
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Mediante este proceso se recupera el 75 3 de la materia Prima 

inicial en forma de producto desasfaltado conteniendo 0.15 PPm de 

vanadio. el resto es un residuo de asfalto que contiene la mayor 

Parte del vanadio. 

En un proceso convencional con Propano liquido también es 

Posible separar el 75 3 de la materia prima. sin embargo, el Pro

ducto obtenido difiere en el contenido de vanadio que es de 2.4 

PPm. Ademas. tiene un número de Conradson de 2.0 comparado con 

1.3 del anterior. El número de Conradson es una medida de la can

tidad de materia no volétil presente. 
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10. PROCESO ROSE 

Un proceso industrial de gran importancia comercial en la 

actualidad es el Proceso ROSE !Residuum Oil Supercritical Extrac

tionl desarrollado en 1956 por la ComPania Kerr McGee. En 1976 

J.A. Gearhart Y L. Garwin°'•' y en 1985 S.R. Nelson y R.G. Rood

manº'7' hicieron un anélisis detallado de este Proceso. El pro

ceso ROSE es una variante més eficiente de la ctesasfaltización 

convencional descrita en la sección anterior. En este proceso la 

extracción se efectúa a condiciones subcr1ticas y la recuperación 

del solvente se lleva a cabo en condiciones supercr1ticas. 

En los Procesos de extracción convencional la recuperación 

del solvente se lleva a cabo Por evaporación a baJa Presión. Ade

més, Para meJorar la calidad del aceite extra1do se debe incremen

tar la relación solvente a carga. ésto irnPlica un incremento de 

energia proporcional al incremento en la relación solvente a acei

te. Lo que hace a estos Procesos poco factibles económicamente. 

Los excesivos requerimientos de energ1a de las técnicas de 

recuperación de solvente convencionales habian tenido Poco imPacto 

en los costos del Proceso, hasta que el valor del aceite crudo y 

en consecuencia el de la energ1a se incrementaron durante la Pa

sada década. Este aumento en el costo de materia prima y energ1a 

estimuló a las industrias de refinación a buscar una técnica ac

cesible Para hacer un uso más eficiente de estos insumos. 

Sin embargo, los obJetivos originales que motivaron al desa-
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rrollo del Proceso ROSE no fueron conservar la energta. sino més 

bien explorar el Potencial de recuperación de Productos valiosos 

a Partir de la Porción pesada no destilable del Petróleo Y desa

rrollar mercados para estos productos. Pero con el tiempo se ha 

demostrado que el desarrollo més imPortante fue la recuperación 

eficiente del solvente. 

Los Productos bésicos que se obtienen a Partir de residuos 

del petróleo son tres: asfaltenos. resinas y aceite desasfaltado. 

- Los asfaltenos son compuestos Poliarométicos que contienen 

grupos funcionales que incluyen metales tales como el vanadio y 

el n1quel. Son hidrocarburos de alto peso molecular. muy viscosos 

y deficientes en hidrógeno. Los asfaltenos son PerJudiciales du

rante la conversión catal1tica de Productos pesados en Productos 

més ligeros meJor cotizados en el mercado. Esto se debe a los 

metales que contienen los cuales desactivan el catalizador y tien

den a formar coque a la temperatura de la reacción catal1tica 

disminuyendo la eficiencia del Proceso. Los asfaltenos son igual

mente daMinos en la fabricación de aceites lubricantes debido a 

su tendencia a flocular con el tiemPo. lo que causa la inestabili

dad f1sica del aceite. 

- Las resinas en este contexto se clasifican como una frac

ción intermedia més ligera que los asfaltenos Pero més Pesada que 

el aceite desasfaltado. Son menos viscosas y contienen menos me

tales que los asfaltenos. En ausencia de estas resinas los asfal

tenos Pueden ser insolubles en la fracción de aceite. Las resinas 
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son importantes en la manufactura del asfalto debido a que su 

acción PePtizante permite solubilizar a los asfaltenos en el a-

ceite Para producir un asfalto de Petróleo estable. Las resinas 

afectan la Penetración, viscosidad, ductibilidad y estabilidad de 

los asfaltos. Se les Puede dar a las resinas un tratamiento Pos

terior como hidrocraqueo, hidrotratamiento, etc. para Producir 

productos més valiosos. 

- El aceite desasfaltado es el producto Principal, relativa

mente limpio que contiene menos metales y residuos de carbono que 

los asfaltenos y las resinas. 

·Las ventaJas que Presenta el Proceso ROSE son: 

- Se logra una recuperación del solvente de extracción de un 

85 a 93 ~ en el separador de aceite sin necesidad de evaporar. 

- El solvente recuperado se recicla pasando a través de in

¡tercambiadores de calor que recuperan la mayor cantidad de energia 

:necesaria para alcanzar las condiciones supercr1ticas. 

- La energ1a requerida para la recuperación del solvente su

Percr1tico es menor que la requerida por cualquier otro método. 

- El aceite desasfaltado obtenido contiene menos residuo de 

carbono y metales que el aceite obtenido por flasheo al vac1o. 

- Los rendimientos de aceite son més altos. 

El proceso ROSE se Puede emplear ademas de en la producción 
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de asfaltenos. resinas y aceite desasfaltado, en la producciOn de 

aceite lubricante de alta calidad a Partir de alimentaciones as

falticas. para preparar aceites Pesados que se emplean como ali

mentación para craqueo cata11tico e hidrocraqueo. Para mejorar 

crudos Pesados. para Producir asfaltos y aceites desasfaltados 

especificas. y como un comPlemento Para Procesos de desulfuración 

de aceite combustible. 

Las éreas de aplicación potencial que actualmente son obJeto 

de un intenso estudio son: 

- La remoción 

azufre. metales •... J 

de constituyentes indeseables (asfaltenos. 

en las diferentes etapas de la refinación 

del crudo Para la obtención de Productos de maYor Pureza. 

- La desasfaltizacion de crudos reducidos tipo ceroso los 

cuales no se pueden reducir al vac1o satisfactoriamente. 

- La substitución de coquizadores en las refiner1as donde se 

Procesan residuos Pesados de crudo. 

En el proceso ROSE la selección del solvente depende de la 

naturaleza de la alimentación y de las esPecificaciones que se 

requieran para los materiales que serén producidos. Entre la va

riedad de solventes selectivos los que se emplean son alcanos 

ligeros tales como el propano. butano Y Pentano. 

El Pentano ofrece varias ventajas sobre el Propano que es el 

solvente utilizado en la desasfaltización convencional. Esto es. 
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el pentano tiene un amplio intervalo de temperaturas de operación 

y una alta selectividad para separar diversas fracciones como 

asfaltenos o mezclas de asfaltenos-resinas de manera continua. 

Las temperaturas normales de operación son lo suficientemente 

altas durante la separación de los asfaltenos lo que permite man

tenerlos en estado liquido. 

Se han empleado diferentes alimentaciones ademas de las frac

ciones pesadas del petróleo en el proceso ROSE como son Petróleo 

crudo, aceites a partir de chapopote y Petróleos, residuos de la 

Pirólisis del alqui•rén y el aceite que se obtiene como subproduc

to en la producción de PUlPa de madera. 

10.1 OescriPción del Proceso 

El diagrama de fluJo del proceso ROSE se muestra en la figura 

ClO.ll el cual consta de 3 tanques de separación CSl, 3 torres de 

destilación flash CTl, 4 intercambiadores de calor CI>. 2 calen

tadores CCJ, 2 bombas CBl Y 1 tanque de mezclado CMl. El solvente 

empleado es un hidrocarburo ligero, generalmente Pentano. 

La alimentación Puede ser un residuo de petróleo pesado o 

semipesado o una mezcla de estos materiales. la cual se carga en 

el mezclador M-1 donde entra en contacto con el solvente a tempe

ratura y Presión elevadas Pero inferiores al punto critico. Cuando 

la mezcla pasa al separador de asfaltenos S-1. la fracción Pesada 

de asfaltenos con solvente disuelto PreciPita de la solución y se 

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

donde es separado el solvente de los asfaltenos. 

La fase formada por solvente-resina-aceite fluye desde lo 

alto-~del separador S-1 a través del intercambiador de calor I-1 

donde se calienta Por medio del solvente reciclado antes de entrar 

al separador de resinas S-2. Como resultado del incremento en la 

temperatura tiene lugar la separación de una segunda fase que 

Produce una fracción intermedia de resinas. La fracción de resinas 

se retira como un liquido del fondo del tanque S-2 y se agota lo 

que lleva de solvente en la torre T-2. 

La solución remanente de aceite-solvente sale de lo alto del 

separador S-2 Y pasa a través del intercambiador 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 solución entra 

al separador de aceite S-3. A esta temperatura suPercritica el 

aceite es insoluble en el solvente, por lo que ocurre una sepa

ración de fase en el separador S-3. La fase de aceite se retira 

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

El solvente supercr1tico substancialmente libre de aceite 

ProPorciona una Parte significativa del calor necesario para in

crementar la temperatura de la corriente que viene de lo alto de 

S-1 a las condiciones de S-2 y S-3. El 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 solución de 
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solvente-aceite que proviene de S-1. 

Mas adelante el solvente se enfria en el intercambiador de 

calor I-2 antes de reciclarlo al proceso Por medio de la bomba B-

1. En varias aplicaciones el efecto útil de I-2 resulta despre

ciable. La bomba para la recirculación del solvente solamente Pro

porciona la diferencia de Presión necesaria para compensar la 

caida de Presión en los tanques de separación. 

Las fases pesadas de los tanques S-1, S-2 y S-3 contienen 

disuelta una cantidad de solvente que corresponde de un 7 a 15 ~ 

del solvente de extracción total, el cual es recuperado Por ago

tamiento convencional en las torres T-1, T-2 y T-3. El solvente 

recuperado se condensa en I-3 y se colecta en el tanque de agita

ción R-1. Este pequeno volumen se bombea Por medio de la bomba de 

compensación B-2 a la corriente princiPal de solvente de reciclo. 

El Proceso se Puede modificar Para producir solo dos Produc

tos en lugar de los tres descritos anteriormente: esto se logra 

combinando las resinas con los asafaltenos o bien. combinando las 

resinas con el aceite. 

La al _ternat i va de una unidad de dos etapas ti ene una conf i -

guración més simple. ya que se eliminan los equipos S-2. I-4 y T-

2 como se muestra en el diagrama con la l1nea 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 y la fracción 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 energ1a Celéctrica. vapor y combusti

ble> del proceso ROSE, son relativamente insensibles a las varia

ciones en la relación solvente/carga o a la selección del solven

te. Por eJemplo, un incremento del doble en la cantidad de sol

vente con respecto a la carga, es decir de 5 a 1 hasta 10 a 1, dá 

como resultado un incremento de aproximadamente 10 % en la energ1a 

eléctrica sin cambiar significativamente otros requerimientos. 

Por el contrario, en la recuperación del solvente en el proceso 

convencional, si se duplica la relación solvente a carga se eleva 

notablemente el consumo de energia eléctrica y de vapor. 

En las figuras Cl0.2, a Y bl se muestran los diagramas Pre

sión-entalPia CP-H>, para la recuperación del solvente de manera 

convencional Y en condiciones supercriticas resPectivamente. En 

la recuperación convencional todo el solvente utilizado Para ex

traer el aceite desasfaltado se obtiene del extractor en fase 

liquida a una temperatura relativamente baJa Y a Presión alta 

[punto A de la figura Cl0.2 a>J. Esta mezcla de solvente-aceite 

desasfaltado se calienta Y se flashea en el punto E de la región 

de vapor. En este punto todo el solvente se evapora quedando sólo 

una pequena cantidad que luego se agota con vapor a una tempera

tura más alta Y una Presión más baJa (Punto Fl. 
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figura 10.2a Diagrama de entalP1a para la recuperación del sol
vente en forma convencional. CNelson y Roodman 
1985) 
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figura 10.2b Diagrama de entalp1a Para la recuperación del sol
vente en condiciones supercr1ticas. <Nelson y Rood
man 1985> 
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En el Proceso ROSE la recuperación del solvente de extracción 

se inicia en el punto A de la figura Cl0.2 bl a la misma tempera

tura Y Presión que en el caso del Proceso convencional. Por sim

Pl icidad se emplea una unidad de dos etapas. El aceite desasfal

tado más el solvente flUYen desde el separador S-1 a través del 

intercambiador de calor I-1 elevando la temperatura hasta el Punto 

B. El calentador C-2 proporciona la energia necesaria Para calen

tar el aceite desasfaltado más el solvente desde el Punto B al C. 

En el Punto C, se recupera entre el 85 y el 93 % del solvente 

como un fluido suPercr1tico: este fluido se recicla a través de 

I-1 para calentar el aceite y el solvente del Punto A al B, Por 

tanto el solvente reciclado se enfria del Punto e al D y continúa 

el enfriamiento del Punto D al A Por la acción de la mezcla del 

solvente recuperado obtenido en las torres de agotamiento T-1 y 

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

El solvente residual que queda en el aceite desasfaltado 

obtenido en el separador S-3 se recupera Por flasheo y agotamien

to. En el caso del Proceso ROSE sólo se calienta del 7 al 15 3 

del solvente del Punto e al E, en comparación con el 100 3 del 

solvente en el método convencional. 

La distancia horizontal en las figuras (10.2 a y bl es pro

porcional al cambio en la entalP1a del solvente. Observando que 

sólo 15 3 del solvente de extracción debe agotarse con vapor !Pun

to E a FJ, entonces el 85 % del solvente se recupera en el sepa

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

ciones supercr1ticas requiere sólo el 34 3 de la eners1a calor1-

fica requirida en la recuPeración por evaPoración de efecto múl

tiple. 

Los requerimientos de eners1a para el Proceso ROSE son apro

ximadamente del 60 3 del consumo de una unidad de destilación 

convencional usando Propano para relaciones de solvente a carga 

de 1 O a 1 ó de 1 2 a 1 • 

, . .._ ... ,_~_ 

La ventaJa del proceso ROSE es que ofrece ahorros sisnifica

tivos en los costos de operación y mantenimiento de un 50 3 apro

ximadamente y una reducción en el capital de inversión de aproxi

madamente el 20 3. con respecto al Proceso convencional. 
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11. RECUPERACION ASISTIDA DEL PETROLEO 

11.1 IntroducciOn 

El contenido de esta secciOn está basado principalmente en 

los trabajos de E. Behar y P. Mikitenko<=•>, de P. Simandoux et 

al. Y de J. Cantoral< 47
', 

La producciOn mundial de energ1a representa actualmente 7 

mil millones de toneladas equivalentes de Petroleo por ano. de 

esta producción alrededor del 503 proviene de los hidrocarburos. 

Las predicciones econOmicas y tecnolOgicas indican que este por

centaje se mantendré hasta el ano 2000. En la tabla (11.ll se 

observan las reservas mundiales de ener91a de las fuentes no re

novables. En esta tabla México está incluido en América Latina. 

El consumo mundial de Petroleo depende, casi en su totalidad. 

de las reservas llamadas <<aceites convencionales>> ésto es. acei

tes Producidos con las tecnolog1as disponibles hoY en d1a; en el 

futuro inmediato, este consumo dependerá cada vez más del <<nuevo 

Petroleo>>, es decir de los aceites no convencionales. 

Los aceites no convencionales, entre los cuales se encuentran 

los crudos pesados, se carecterizan por su alta densidad y vis

cosidad y por la utilizaciOn de diferentes métodos de obtenciOn. 

También se consideran en esta clasificaciOn a los hidrocarburos 

atrapados en las arenas asfálticas y los esquistos bituminosos. 

Las grandes reservas de aceites Pesados, confirmadas en los 
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últimos anos, han despertado un notable interés Por la exPlotación 

TABLA 11.1 RESERVAS MUNDIALES DE RECURSOS NO-RENOVABLES 

Petróleo Gasci.:i carbón 

Miles de millones de TEP• 95 85 

Miles de millones 
de barriles 679 607 

R e g i ó n '.t '.t 

EuroPa 3.2 5.5 

Paises de economfa 
Planificada 11 .5 41 .5 

América del Norte 4.9 8.3 

América Latina 13.5 5.7 

Africa 7.9 6.1 

Asia-Oceanfa 2.8 6.2 

Medio Oriente 56.2 26.7 

• TEP. = Toneladas Equivalentes de Petróleo 
''' Se distinguen tres tiPos de gas natural: 

530 

3786 
equivalentes 

'.t 

9.8 

46.6 

26.6 

0.6 

7.5 

8.9 

o 

El < gas no-asociado > que no está en contacto con el Petróleo: 
El < gas asociado> que se encuentra en contacto con el Petróleo, 
y el gas asociado < disuelto > en el Petróleo Por las condiciones 
termodinámicas del yacimiento. 
El gas no-asociado rePresenta un poco más del 70 '.t de las reser
vas mundiales, en tanto que el gas disuelto el 20 '.t Y el gas aso
ciado el 10 '.t • 

de estos aceites. En la tabla C11.2l se ilustra esta aseveración, 

en donde los porcentaJes se refieren a las reservas de petróleo 

indicadas en la tabla <11 .ll. La investigación de tecnologfas 

apropiadas de recuperación es hoy en d1a. el obJetivo de numerosos 

trabaJos cient1ficos. 

ESTA 
SALIR 

TESlS 
DE LA 

rrn !'JEBE 
uiBUUHGA 
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TABLA 11 .2 RESERVAS MUNDIALES DE HIDROCARBUROS 

Reservas 3 
F u e n t e 

Probadas'.,_ • Potenciales'~' 

Aceites convencionales 53 .1 25.B 

Aceites Pesados y 
arenas bi tumi nasas 31 .3 27 .B 

Esqu1stos 15 .6 46.4 

Reservas probadas: estimadas con un cierto grado de incer
tidumbre, recuPerables a partir de los yacimientos conoci
dos. en las condiciones económicas y técnicas actuales. 

Reservas potenciales: a descubrir a Partir de estudios de 
Prospección geológica. donde la extracción seré Proyecta
da sin limite preciso de tiempo. 

Tradicionalmente se distinguen tres mecanismos de exPlotación 

de yacimientos de hidrocarburos: la recuPeración Primaria, la 

recuperación secundaria y la recuperación asistida o terciaria. 

La recuperación Primaria o drenaje natural de los yacimientos 

no necesita ninguna acción exterior. El desplazamiento de hidro

carburos se hace simPlemente baJo el efecto de su energ1a Poten

cial: la diferencia de Presión entre los fluidos contenidos en el 

medio poroso de las rocas y el fondo de los Pozos de Producción. 

El porcentaJe de recuperación por drenaje natural es muy 

variable y depende ·de las caracter1sticas del yacimiento. Lo común 

es tener recuperaciones primarias en Promedio del orden del 30 3 

del volumen original total. 
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En la recuperación secundaria se utiliza PrinciPalmente la 

inYección 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 inyección el gas Pobre 

Cesencialmente metano> con el mismo Propósito Pero con resultados 

no tan satisfactorios como con el agua. Con estas tecnologlas se 

obtienen recuperaciones secundarias en Promedio del 15 al 25 % 

del volumen original. 

En sintesis, el volumen de crudo que puede extraerse de los 

Yacimientos con la aPlicación de las técnicas de recuperación 

Primaria y secundaria es sólo una Parte del volumen existente en 

el Yacimiento. Esto es, en promedio alrededor del 50 % del volumen 

original de crudo continúa en el yacimiento atraPado en el medio 

Poroso. 

La recuperación asistida incluye el conjunto de Procedimien

tos de explotación que permiten aumentar sustancialmente dichos 

porcentaJes. La tabla Cll.3> ilustra los procesos més imPortantes 

de esta tecnologia. Entre estas técnicas se encuentran la inYec

ción de vapor de agua o gases. Asimismo están incluidos los Pro

cesos de miscibilidad, los quimicos, por Polimeros, por tensoacti

vos o por inYección de bacterias. Sin embargo, la maYor Parte de 

estos procedimientos hasta el momento han mostrado Poca factibili

dad económica, aunque en el futuro con el aumento del costo del 

barril estas técnicas serén competitivas. 
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Tab1a<11.3l Procesos de RecuperaciOn asistida 

Procesos Mecanismo 

InyecciOn de vapor 
Térmicos 

Combustión in-situ 

Bio1ógicos Inyección de bacterias 

InYecciOn de: 
so1uciones a1ca1inas 

Qu1micos surfactantes 

po11meros 

Inyección de: 
vapor - surfactantes 

Dua1es vapor - so1uciones a1ca1 inas 

vapor - C02 

Miscib1es InYección de fluidos supercr1ticos: 

Metano. Nitrógeno. D1oxido de Carbono e 

HidrOgeno. 

Recientemente, 1os Procesos de inYecciOn de f1uidos super

cr1ticos, es en OPiniOn de 1os exPertos, 1a tecno1og1a més prome

tedora. Los principa1es f1uidos que actua1mente se uti1izan son 

e1 metano - o més genera1mente 1os gases 11amados pobres - e1 

nitrógeno. el hidrógeno y e1 diOxido de carbono. Por e1 momento, 

só1o 1a inyección de metano se encuentra en su fase operaciona1. 

en tanto e1 nitrógeno. e1 hidrógeno y e1 dióxido de carbono se 

encuentran en su fase Pi1oto. 
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En la actualidad, hay una intensa actividad cientifica in

terdisciPlinaria en torno a la "extracción supercr1tica" en las 

siguientes lineas: 

Sobre los mecanismos termodinémicos intrinsecos (fenómenos 

criticas, solubilidades. etc.> 

- Mecénica de fluidos en medios porosos 

- Tensión superficial <sólido /11quidol 

- Simulación de procesos supercr1ticos. etc. 

El gran interés mundial por la investigación aplicada y el 

desarrollo de nuevas tecnolog1as en la recuperación asistida tiene 

su explicación en el hecho de que el 27 % de la Producción mundial 

se extrae de los Yacimientos marinos, de los cuales la mayor1a se 

exPlotan con técnicas de recuperación Primaria y los métodos con

vencionales de recuperación asistida tienen limitaciones debido a 

la gran Profundidad de estos yacimientos. En México, més del 60 % 

de la producción de crudo se extrae de las Plataformas marinas de 

la Sonda de Campeche Y la profundidad media en POZOS exploratorios 

alcanza los 5 500 m y en los pozos en explotación los 3 500 m. 

Las reservas de los aceites no-convencionales son considera

bles y desde su extracción hasta su procesamiento se ha convertido 

en un reto cient1fico y tecnológico: de ah1 la necesidad de con

Juntar esfuerzos en la solución de los Problemas Prioritarios de 

la utilización OPtima de nuestros recursos no renovables. 

A continuación se describen algunos de los Procedimientos de 
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recuperación asistida.que actualmente se utilizan en el mundo. 

11 .2 Inyección de Metano 

Para describir los mecanismos termodinamicos intr1nsecos en 

esta tecno1og1a se recurre al diagrama ternario simplificado ilus

trado en la figura lll.ll. En este diagrama, las mezclas compleJas 

de hidrocarburos se descomponen arbitrariamente en tres grandes 

gruPos: 

- los componentes ligeros, c. lmetanol, N=. CO=. 

- los componentes intermedios, por eJemp1o las fracciones C= 

a e~. 

- los componentes pesados, por eJemplo los residuos de C7 en 

adelante. 

Los lados del triangulo equilatero corresponden a una concen

tración nula del componente representado en el vértice opuesto. 

Cada Punto al interior del triangulo corresponde a una mezcla 

bien definida de los tres componentes. 

Si se considera un sistema de hidrocarburos a una Presión y 

temperatura dadas, por eJemPlo a aquellas condiciones que corres

ponden a las del yacimiento denotadas Por PQ y TQ, en el diagrama 

ternario resultante aparecen cuatro zonas: 

11 Vna zona I en la cual 1as mezclas se encuentran en la 

fase gaseosa. 



100 % e,+ 

figura 11. 1 
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100 % e, 

100 % e, - e, 

Diagrama de fases ternario Para la inyección de 
metano. CBehar y Mikitenko 1985l 



86 

2l Una zona II delimitada Por una envolvente bifésica sobre 

la cual aParece el punto cr1tico C: en esta zona. cada mezcla una 

vez que ha alcanzado el equi 1 ibrib se separa en un l 1quido l Y en 

un gas g, 

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

fase l1quida. 

4l Finalmente, una zona IV a la derecha de la tangente de la 

envolvente bifésica que pasa Por el Punto cr1tico las mezclas se 

encuentran en una sola fase fluida. 

La influencia de la Presión se traduce en una reducción de 

la zona bifésica cuando la Presión aumenta. en tanto que un aumen

to en la temperatura Produce una expansión del dominio bifésico. 

El punto figurativo del gas inyectado es g,, su Posición en 

el diagrama depende del fluido utilizado: gas Pobre. En efecto, 

este gas esté esencialmente constitu1do de metano y es Pobre en 

componentes intermedios C2 - Cb, 

Este procedimiento se aplica a los yacimientos de aceites 

ligeros. es decir ricos en las fracciones C2 - e-. El punto figu

rativo del aceite virgen es l .. A la salida de la inyección, la 

recta g,1, atraviesa el dominio bifésico: los fluidos presentes 

no estén en equilibrio termodinémico, Ya que se lleva a cabo una 

intensa transferencia de materia entre las fases. DesPués del 

equilibrio el gas tiene una composición que corresPonde al punto 

92 y el aceite tiene la composición 12. 
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Se observa que durante el efecto de la extracción de los 

componentes intermedios y Pesados del aceite Por el fluido super

cr1tico inyectado este se enriquece, en tanto que la fase 11quida 

residual se vuelve mas Pesada. El gas enriquecido se encuentra 

nuevamente con el aceite virgen con el cual continua con el in

tercambio y as1 sucesivamente. 

Durante los desplazamientos del gas en el medio poroso del 

Yacimiento, se va enriqueciendo hasta el momento en el que el gas 

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

La aplicación de este proceso requiere las siguientes condi

ciones: 

- Yacimientos de gran Profundidad e > 2000 m>. En efecto, el 

dominio cubierto por la envolvente bifésica deberé ser suficien

temente pequena, Para que el mecanismo descrito pueda efectuarse. 

- Aceites ligeros e p < D. '35 g/cm3 J 

- El gas inyectado generalmente es el metano, aunque el ni-

trógeno Y otros gases pueden dar resultados comparables. 

En el caso de yacimientos de gas natural, la inyección de 

gas pobre Permite aumentar la recuperación en condensados de 60 a 

85 ~ . El gas inyectado generalmente es una fracción de la produc

ción que se obtiene después de la separación del condensado C3 en 

adelante. 
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11.3 Inyección de nitrógeno 

Entre los procesos de recuperación asistida, la inyección de 

nitrógeno es de utilización reciente. el Primer proyecto indus

trial arranca en 1977 en los Estados Unidos de América. Es inte

resante notar que el yacimiento al que se aPlicó este Proyecto 

hab1a estado en explotación mediante la inyección de metano antes 

de utilizar el nitrógeno como fluido de trabaJo. El nitrógeno 

ofrece múltiPles ventaJas: disponibilidad ilimitada, costo de 

Producción baJo y no induce ninguna corrosión en los equiPos y 

tuber1as. 

Las experiencias realizadas en el laboratorio han demostrado 

que el PorcentaJe de recuperación de aceites ligeros desplazados 

fuera del medio Poroso por el nitrógeno es alrededor del 90 %. El 

mecanismo responsable de tan elevada recuperación nuevamente es la 

extracción de las fracciones intermedias constitutivas del Petró

leo Por el fluido suPercr1tico inYectado. 

Los estudios Preliminares efectuados con gases y condensados 

conducen a PorcentaJes de recuperación de 99 % cuando el yacimien

to Puede soportar Presiones elevadas Cal rededor de 300 barl. 

La figura Cll .2l ilustra cómo es posible obtener tan altos 

porcentaJes de recuperación, se presenta el efecto de los volúme

nes de 11quido depositados por condensación retróarada de un gas 

natural durante la descompresión de un Yacimiento Para continuar 

su Producción. Las curvas correspondientes se han calculado con 
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Prulo·n (bar) 

Curvas de 11qu1do depositado Por la 1nYecc10n de 
n1trOseno. <Behar y M1kitenko 1985> 
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la ecuación de estado de Redlich-Kwong- Soave. 

Las curvas denotadas con los números 1.2.3 Y 4 se calcularon 

para mezclas de este gas y condensados en orden creciente de su 

contenido de nitrógeno. Se pueden observar las mismas evoluciones 

que en el caso del laboratorio, esto es: 

-La presión de roc1o de la mezcla crece con el contenido de 

nitrógeno. 

- El volumen del condensado depositado a un nivel de Presión 

determinada crece cuando la mezcla se enriquece en nitrógeno. 

Para una presión dada, la cantidad total de hidrocarburos 

recuperados en el Yacimiento está rePresentada por el área baJo 

la curva de depósito, comprendida entre esta presión Y la Presión 

de roc1o. También se Puede observar Por que el PorcentaJe de re

cuperación de condensados esPerado puede tomar valores extrema

damente importantes si el Yacimiento reporta presiones elevadas. 

11.4 Inyección de dióxido de carbono 

Oesde hace más de 60 anos, se sabe que el dióxido de carbono 

se puede utilizar como agente de recuperación de aceites. Nume

rosos estudios han mostrado la gran eficiencia de este gas con 

respecto a otros gases. tales como el metano o el nitrógeno. Sin 

embargo, en 

petróleo y 

los últimos anos. debido a la baJa en el Precio del 

al costo relativamente elevado del ca~. no ha sido 

posible extender el desarrollo de esta técnica. 
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Los estudios económicos Preveen que la utilización del CO~ 

en la producción de aceites obtenidos a través de la recuperación 

mejorada Pasarán del 5.5 3 actual al 40 a 60 3 en el ano 2000, 

según el precio del Petróleo. 

El análisis de resultados de diversos experimentos realiza

dos. Permiten admitir que la eficiencia de este Proceso se debe 

Principalmente a la alta solubilidad del CO~ en los hidrocarburos 

y a la extracción selectiva de los componentes del Petróleo por 

este gas. 

A las mismas condiciones de temperatura y presión. el dió

xido de carbono es más soluble en los aceites que el gas natural. 

El aumento de la recuperación es el resultado de numerosas modi

ficaciones intrinsecas a esta solubilidad que se traducen Prin

cipalmente en: 

- La reducción de la viscosidad del aceite. Reducción tanto 

más importante que la viscosidad inicial del crudo que es más 

elevada. Esta reducción tiene Por objeto aumentar la movilidad 

del aceite. 

- "Hinchazón del aceite", este efecto es función de la can

tidad de los hidrocarburos gaseosos disueltos y de la masa volu

métrica del aceite: entre más ligero es un petróleo, aumenta más 

su volumen. 

- El aumento de la energia interna del sistema cuando dismi

nuye la presión de un yacimiento, Por ejemplo, durante la última 
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fase de Producción, Por descompresión se Produce la liberación de 

CO: disuelto en el aceite Y en consecuencia éste adquiere un movi

miento Por un Proceso equivalente al drenaJe natural lo que puede 

ocasionar recuPeraciones suplementarias del orden de 5 a 15 3 . 

La extracción selectiva depende de la composición del crudo 

y de los parémetros de desplazamiento. En tal caso y baJo ciertas 

condiciones. pueden pasar a la fase gaseosa las moléculas de hi-

drocarburos de una masa elevada ~ C70). Después de estos inter-

cambios se Produce un abatimiento de la tensión interfacial entre 

el aceite y la fase gaseosa desPlazante, lo que también reduce 

las fuerzas capilares y meJora el barrido microscópico del Petró

leo en el seno del Yacimiento. 

Para ilustrar el Poder solvente del gas carbónico supercr1ti

co. se presentan algunos resultados obtenidos con un crudo pesado, 

el aceite utilizado proviene de un yacimiento situado a una pro

fundidad media de 250 m. A esta profundidad. la presión media 

es de 220 bar y la temperatura de 75 oc. En estas condiciones de 

Yacimiento, el aceite tiene una masa volumétrica de 960 Kg/m~ y 

una viscosidad de 1 690 mPa.s. 

Si se comprime este aceite con el CO: a la temperatura del 

yacimiento hasta una Presión de 340 bar [figura (11 .3>J se obtie

nen dos fases: 11quida y gaseosa, en equilibrio. Por la expansión 

de la fase gaseosa a las condiciones de laboratorio. se llega a 

un gas. que Par anélisis cromatográfico, contiene més del 99 3 de 

co~. 
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Gas 
Aceite - - - -

Gas 
lnYección ExPansión 

de C02 Uquido - - - - -
Condensado 

T 75 oc T 75 oc T 20 oc 
P = 220 bars P = 340 bars P = 1 bar 

Fig. Cl 1 .3l Compresión de aceite Por dióxido de carbono. 

El condensado en equilibrio con el gas representa la fracción 

de crudo Pesado vaporizado por el C02. Este ha sido analizado Por 

cromatograf1a de PermeaciOn de gel CGPCl Y su comPosiciOn se mues-

traen la tabla Cll .4>. se puede observar que las moléculas de 

hidrocarburos Cdel orden de 70 átomos de carbono> se extraen en 

fase gaseosa Por el CO~ SUPercr1tiCO. 



Tabla Cll .4) 

Condensados obtenidos por compresión 
del aceite por CO= a 340 bar. 

ComPonente 1 3 peso 1 3 mol 

e~ 0.06 0.18 
e~ 0.60 1.50 
c7 2.03 4.37 
C« -q 13.28 23.62 e,.,_., 10.45 15. 10 
C•=-•3 8.51 10.35 
C1.-.-1~ 8.01 8.41 
C1 ..... -s..,. 7.57 7.00 
c,o->9 7.82 6.45 
c~o-=:?"' 15.91 11 .05 
C=o-=•• 10.26 5.80 
C;,;o-::s. ... 10.14 4.49 
c.,_0-4<;1 3.70 1. 27 
c~o--~4 1 .66 0.41 
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El suplemento de recuPeración aportado Por la evaporación de 

componentes ligeros del crudo no es despreciable. En ciertas con-

diciones representa del 15 al 20 3 de la recuperación final. Estos 

resultados muestran que la inyección de gas carbónico es un Pro

ceso eficaz Para recuperar crudos Pesados. 

11 .5 Fuentes de Fluidos SuPercr1ticos 

Un estudio de factibilidad de la explotación de un yacimiento 

con un Proceso de recuperación meJorada dependerá en gran medida 

de la disponibilidad de fuentes locales de fluidos suPercriticos. 

Las necesidades de estos fluidos en los campos Petroleros general-

mente son considerables; Por eJemPlo. en una experimentación a 

escala Piloto se requieren de 30 a 100 ton/d1a. en tanto que Para 

una explotación industrial son necesarias de 300 a 10 000 ton/d1a 
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según la importancia del yacimiento. Sin embargo, en ciertos Pro

yectos Piloto e industriales el reciclaJe de los fluidos super

cr1ticos representa una reducción imPortante de los costos de 

operación. Pero debe considerarse la necesidad de purificar el 

fluido debido a que arrastra contaminantes como el H=S u otros 

que incrementan los Problemas de corrosión en los equiPos. Final

mente, la etapa més imPortante en la explotación de Yacimientos 

Por la inYección de fluidos supercr1ticos es la comPresión. La 

Potencia requerida en un compresor va de 102 a 10~ KW. 

Para satisfacer las necesidades de fluidos supercr1ticos, 

las fuentes disponibles son muy variadas y necesariamente requie

ren de inversiones suplementarias Para su utilización en la recu

peración asistida del Petróleo. Por ejemplo, el nitrogeno Podr1a 

obtenerse del aire ambiental, el metano del Propio yacimiento y 

el dióxido de carbono como subproducto de diversas industrias; en 

la tabla lll .Sl se mencionan algunas de las caracter1sticas de 

las diferentes fuentes de dióxido de carbono. 
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FLem CCNTENIIXJ PR:ll.CCIO'l PRCCESO C€ CESERVPCIO'lES 
EN CXlo Pl..RIFICJICIO'l 

cg vol> ltcn/dfal 

Fuentes natural es > 00 M..iy variable No es necesario Presencie eventua 1 de 
de origen mineral 1-hS 

lminas de carbáll 

Gas natural Variable l'UI variable Absorcim ffsica 
asociado o cu1mica. sa:>a-

racim criooénica 

Ulidades de > 00 300 a 7CXJ No es necesario l"'éxico es ilTPOrté11te 
arm1aco POr Ulidad Pnx:l.ctor de ao::niaco 

Gases de caitx.ist i m 
centrales ténnicas 

con gas natura 1 < 10 500J a 200'.lJ Absorcim ffsica 
ccn caitx.istó l ro < 15 TrataniB"'ltO COOPleJo 

Ulidades de óxido > 00 50 a 150 Absorcim ffsica 
de etileno y acri- y Q.Jimica 
lcnitri lo 

Gases de caitx.isti m 15 a 30 lCXXJ a 300J Trataniento ccm>leJo Presencia de ooses 
de cementeras lel iminacim de SO,> cc:ntani raites 

Gas de instalacicnes 15 a 20 3000 a 5CXXl Trataniento ccm>le.Jo 
sidenlrnicas 

Refinerfas 10 a 20 300 a 700 Absorcim ffsica o 
cufmica 

Ind.Jstri as de 00 Limitada Absorcim fisica o centros PrOO..cto-
fenrentacim cufmica res rurerosos 

Pero diSPerSOs 



12. APLICACIONES DIVERSAS: Petróleo Pesado, Arenas Asfálticas, 
Esquistos Bituminosos, Carbón. 
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Como se mencionó en la sección anterior, el Petróleo ligero 

constituye hoY en d1a la fuente Privilegiada de hidrocarburos y 

como recurso no renovable tarde o temprano se agotará. Por esta 

razón, en los últimos anos se ha intensificado la investigación 

en otras fuentes no renovables tales como el Petróleo Pesado, las 

arenas asfálticas, los esquistos bituminosos y el carbón mineral. 

Estas invest.igaciones han estado orientadas a meJorar la 

rentabilidad de los procesos convencionales de explotación <ex

tracción por solventes clásicos, extracción Por vapor y agua, 

Pirólisisl as1 como también al estudio de nuevos Procesos quizás 

más Prometedores. Antes de abordar estos nuevos procesos se ha 

creido conveniente mencionar algunos aspectos sobre la composición 

de las diferentes fuentes de hidrocarburos. 

Las diferencias entre petróleo, arenas asfálticas. esquistos 

bituminosos y carbón son considerables, tanto en el contenido de 

materia orgánica, como en la constitución de estos materiales. 

El petróleo ligero <34 ºAPI y masa especifica de alrededor 

de 0.85 g/cm~l está compuesto casi en su totalidad de hidrocarbu-

ros solubles en un solvente orgánico convenientemente selecciona

do. Es un liquido que emigra de la roca madre donde ha sido gene-

rada Por el kerógeno hacia el medio Poroso del Yacimiento de donde 

es extra1do. El contenido en materia mineral es menor del 0.1 % . 
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El Petróleo Puede enveJecer en el yacimiento, convirtiéndose 

en un fluido denso y viscoso, a tal punto que no Puede ser extra1-

do por métodos convencionales. El medio Poroso Y el petróleo pesa

do constituyen una arena asfáltica, mezclada con materia mineral 

y orgánica. 

El carbón mineral es un kerógeno medianamente evolucionado, 

generalmente de origen terrestre. asociado a una Proporción va

riable de materia mineral e~ 10 %l y de agua. Este kerógeno está 

constituido principalmente de macromoléculas formadas en su maYo

ria de estructuras Poliaromáticas condensadas conteniendo grupos 

funcionales de ciclos naftalénicos y de heterociclos. Puede con

tener o no trazas de hidrocarburos solubles. Sin embargo, a Partir 

del carbón se Puede generar materia orgánica soluble baJo la ac

ción del calor CT > 300 ºCl, por ruptura de los enlaces mas débi

les. El rendimiento en materia soluble es más elevado si la Piró

lisis se realiza en una atmósfera de hidrógeno. 

Los esquistos bituminosos son rocas que encierra un kerógeno 

de origen lacustre o marino generador de aceite. su contenido en 

materia orgánica es variable Cal rededor del 10 %>. Parte de esta 

materia orgánica es soluble en cloroformo. 

La figura C12.l> resume las características de estas fuentes 

de manera esquematizada. Para comPletar. se rePresentan en la fi

gura C12.2> algunos cortes petroleros y las diferentes fuentes de 

hidrocarburos preciPitados en un diagrama de Van Krevelen donde 
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Composición media en vo1úmen. 
Contenido relativo de hidroaeno y oxigeno. 
<Behar y Mikitenko 1985> 
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se grafica la razon atOmica H/C en las ordenadas Y la razon atómi

ca O/C en las abscisas. Este diagrama permite apreciar la aromati

cidad de una materia orgánica CHIC atómico) Y su contenido en 

oxigeno, principalmente bajo la forma de grupos funcionales CO/C 

atómico). Si la materia orgánica está Próxima al origen del dia

grama corresponde a un kerógeno en el fin de su evolución, donde 

la estructura aromática muy organizada es insoluble, este es el 

caso de la antracita. 

12.1 Aplicaciones de la Extracción SuPercr1tica a las Arenas As 
félticas Y los Esquistos Bituminosos 

Las arenas asfálticas y sobre todo los esquistos bituminosos 

constituyen la mayor parte de la materia fOsil orgánica diseminada 

en el mundo. Para numerosos pa1ses constituye una alternativa del 

Petroleo. La desventaja de estas fuentes con respecto al petróleo 

y al carbón es su baJo contenido de materia orgánica. Para su 

recuperación es necesario suministrar una mayor cantidad de calor. 

Los Procesos convencionales de recuperación de aceite de esquistos 

consiste en realizar una PirOlisis a una temperatura de 550 °c, 
para romper los enlaces qu1micos entre la materia orgánica y el 

esquisto y convertirla en aceite; el rendimiento de aceite es del 

30 al 70 3 dependiendo de la naturaleza del esquisto, 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. 

La extracción por solventes en condiciones supercr1ticas 
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Permite operar a una temperatura inferior, 100 a 200 oc. Los tra

baJos de investigación en este campo son recientes y se encuentran 

a escala de laboratorio. La desasorción de la materia orgénica Y 

la disociación en moléculas mas ligeras necesita una temperatura 

m1nima de 340 ºC. Los solventes de extracción deben tener una 

temperatura cr1tica Próxima a este valor. Los solventes propuestos 

son el tolueno a las condiciones: T = 420 °c y P = 27 MPa o bién 

a T 340 oc 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 90 3 utilizando una mezcla de agua y tetralina a 

420 °c. La tetralina tiene un buen Poder hidrogenante que permite 

maximizar el rendimiento de materia orgénica extra1da. 

En el caso de las arenas asfélticas los hidrocarburos son 

extra1dos Por un proceso simPle y antiguo, que consiste en reali

zar un arrastre con vapor de agua. 

La extracción Por un solvente suPercr1tico permite obtener 

un rendimiento elevado de aceite y ademas del interés económico 

presenta un interés ecológico ya que se regresa a la naturaleza 

una arena libre de aceite. Otra ventaJa de este proceso es que 

realiza la extracción y la desasfaltización en una sola etaPa. Un 

buen solvente de extracción Y de desasfaltización es una parafina 

ligera. como el Propano, a T = 100 oc y P = 20 MPa o a T 230 oc 
y P = 10 MPa con el que se deJa un residuo 1e sólo 13 3 de materia 
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orgénica en la arena. Se puede obtener un mayor rendimiento ha

ciendo la extracción con un so1vente rnés pesado y en consecuencia 

a una temperatura més elevada. Por eJemPlo, se han Propuesto e1 

tolueno a T = 395 ºC y P = 10 MPa y e1 tetrahidrofurano a T = 310 

oc y P = 10 MPa con 1os que se rea1iza una extracción rnés efectiva 

Ya que deJa en la arena sólo un 5 ~de materia orgénica<=~'. 

Bott< 20
' encontró que e1 extracto obtenido a partir de una 

arena asféltica con n-pentano a T = 140 - 240 oc y P = 2 - 8 MPa, 

se Puede desasfaltar con carbón activado Para obtener un aceite 

libre de asfaltenos y con un baJo contenido de metales lvanadio. 

n1quel y hierro>. 

La Standard Oil ComPanY of Indiana"=•> ha patentado un Pro

ceso que uti1iza como solvente de extracción e1 agua a una densi

dad de 0.2 g/cm". 
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En las diferentes etapas de la s1ntesis de procesos. el co

nocimiento de las Propiedades termodinámicas es fundamental. Para 

la asimilación, adaptación Y nuevos desarrollos de los procesos 

de extracción supercr1tica. 

Actualmente es obJeto de una intensa investigación conocer 

los mecanismos intr1nsecos que involucran los Procesos suPercr1-

ticos desde el Punto de vista de la termodinámica. La información 

a este respecto se encuentra en el nivel de una descriPción mera-

mente cualitativa. esto es, existen desarrollos teóricos Particu

lares y limitados que describen cuantitativamente algunos sistemas 

simPles. 

En este cap1tulo se describen algunos aspectos cualitativos 

de las Propiedades termodinámicas Y del equilibrio entre fases.en 

base a los trabajos de Eisenbachr. 4~l. Rizvic~~~, HoYercool. Wi-
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Desde el punto de vista de la termodinámica, los procesos de 

extracción supercr1t1ca están 1ntimamente relacionados con el 

conocimiento del equilibrio entre fases. En estos procesos existen 

al menos dos fases en equilibrio, en el que ocurre una transferen

cia de masa desde la fase condensada <sólida o liquida> a la fase 

fluida o supercr1tica. En la maYor1a de los procesos la fase 11-

quida es una mezcla multicomponente mientras que la fase sólida 

se considera como un componente puro. Pudiendo existir varias 

fases sólidas en equilibrio con una fase fluida. 

La fase supercr1tica favorece la transferencia de masa a 

partir de la fase condensada en forma cuantitativa y/o selectiva. 

dePendiendo en ambos casos del tiPo de mezcla a la que se le van 

a extraer sus componentes, del tipo de fluido o mezcla de fluidos 

suPercr1ticos elegidos y de las condiciones de operación de pre

sión y temperatura. 

13.1 Los solventes suPercr1ticos 

Experimentalmente. un diagrama de fases Para una sustancia 

Pura es como el indicado en la figura (13.ll en un diagrama P - T. 

En esta gráfica se indican las regiones sólida. liquida y gaseosa 

las lineas indican la coexistencia entre dos fases y el proceso 

asociado a la transición de fase. Las tres curvas en este diagrama 

se intersecan en un punto llamado Punto triPle, en el cual coexis 



figura 13.1 

SOLIDO 

PUNTO 
TRIPLE 

GAS 

Te 
TEMPERATURA 

Diagrama de fases para una sustancia Pura. 
(Ri zvi et a1. 19861 
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ten en equilibrio las tres fases. El Punto crftico, donde las Pro

piedades del lfquido y el gas se vuelven idénticas, se localiza al 

final de la lfnea de presión de vaPor: en tanto que Para la 11nea 

de fusión no se ha observado que termine en un Punto determinado: 

La Pendiente de está lfnea Puede ser Positiva o negativa dePen-

diendo de si la sustancia se contrae o se exPande al fundirse. El 

área sombreada representa la región supercr1tica. 

Un fluido supercrf tico Presenta ProPiedades termodinámicas y 

de transporte particularmente singulares tales como densidad, 

viscosidad Y coeficiente de difusión intermedias entre las de 

lfquidos y las de gases. como se muestra en la tabla <13.ll. Esta 

particular combinación de ProPiedades es una caractertstica única 

de los fluidos supercrfticos que los hace muy útiles como solven

tes. La densidad de estos fluidos, relativamente alta Parecida a 

la de un 11quido, les da un buen Poder solvente. mientras que la 

viscosidad y la difusividad relativamente baJas como las de un 

gas, les proporciona una gran capacidad de Penetración dentro del 

Propiedad 

Densidad 
(g/cm3 J 

Coeficiente 
de difusión 

<cm3 /sl 

Viscosidad 
(g/cm-s> 

Gas Fluido 
Supercrftico 

<0.6-2.0lXl0-3 0.2- 0.9 

0.1 - 0.4 <0.2-0.7JX10-3 

<1-3JX10-.. <1-9lX10_ .. 

Lfquido 

0.6 - 1 .6 

<D.2-2.0lXlO-" 

<D.2-3.0JXlO-" 

Tabla <13.ll Propiedades tiPicas de gas. lfquido y fluido suPer
crftico 
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soluto. Debido a estas propiedades la rapidez de transferencia de 

masa de los solutos es mayor dentro de un fluido supercr1tico que 

dentro de un liquido. 

Otra caracter1stica Particular que Presentan los solventes 

suPercr1ticos es que se Pueden modoficar sus propiedades tales 

como densidad y viscosidad dentro de amplios intervalos, por medio 

de pequenos cambios en la Presión o la temperatura. La región de 

mayor interés es la cercana al Punto critico, esto es. a 0.9 < Tr 

< l .2 y 1 .O < Pr < 3.0 donde Tr y Pr son la temperatura y presión 

reducidas respectivamente, siendo Tr = T/Tc y Pr = P/Pc. En esta 

zona se observa una gran sensibilidad de la densidad del fluido 

suPercr1tico con respecto a cambios relativamente pequenos en la 

presión o en la temperatura. Esto se ilustra en las figuras C13.2a 

Y bl que muestran las variaciones isotérmicas e isobéricas de la 

densidad del dióxido de carbono. 

Estas propiedades de los fluidos suPercr1ticos. en especial 

la capacidad de controlar el poder de disolución son de gran uti-

1 idad para su aplicación en los Procesos de extracción. En Prin

cipio para efectuar la extracción se puede elevar el poder solven

te del fluido y después reducirlo para separar el componente ex

tra1do Y recuperar el solvente. Los solventes fluidos suPercr1ti

cos Penetran los sustratos mas facilmente y se aproximan al equi

librio mas rápidamente que los 11quidos normales porque tienen 

difusividades más altas y viscosidades más bajas que los 11quidos. 

Además, no Presentan problemas de tensión superficial o mojado. 
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Figura 13.2a Variación isotérmica de la densidad del dióxido de 
carbono con la Presión en el rango critico. 
CVi dal 1984) 



P(m~I) 

20 

10 

5 

Figura 13.3b 

109 

300 320 340 360 

T ( K) 

Variación isobérica de la densidad del dióxido de 
carbono con la temperatura en el rango critico. 
!Vldal 19B4l 
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La buena eficiencia de los Procesos de extracción con flüi.dos 

suPercriticos se debe Principalmente, a: 

al que la solubilidad aumenta conforme se incrementa :1a· Pre

sión, notándose un cambio drástico cuando la presión se aproxima 

a la presión critica del solvente 

bl que la solubilidad puede aumentar. permanecer constante o 

disminuir al incrementar la temperatura, dependiendo de si es la 

presión 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. 

el variaciones en la solubilidad dependiendo del peso mole

cular del soluto. cuando se tienen compuestos de estructura mole

cular similar. 

dl si los solutos son Polares, las variaciones en la solubi-

1 idad dependen de la polaridad y de la naturaleza qu1mica de éstos 

~ás que del peso molecular. 

Las principales sustancias que se emplean como solventes en 

la extracción en condiciones supercriticas aparecen en la Tabla 

!13.2l Junto con sus propiedades criticas. Estos solventes cubren 

un amPlio intervalo de temperatura critica. tamano molecular y 

polaridad. 

Los solventes tales como el dióxido de carbono. el etileno y 

el etano en estado liquido son miscibles con parafinas hasta de 
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Sustancia w Te Pe gf'cm~ r g/mol oc atm debyes 

Metano 16 -83 45.4 0.16 o.o 
Eti lene 28 9 49.7 0.22 o.o 
Clorotrifluormetano 104.5 29 38.7 0.58 0.5 
OiOxido de carbono 44.0 31 72.8 0.47 o.o 
Etano 30.0 32 48.2 0.20 o.o 
Oxido nitroso 44.0 36 71 .5 0.45 0.2 
Prop1 lene 42.1 92 45.6 0.23 0.4 
Propano 44.1 97 41 .9 0.22 o.o 
Amon1aco 17.0 132 111 .3 0.24 1.5 
Oiet11éter 74.1 194 35.9 0.27 1.3 
n-Pentano 72.1 197 33.3 0.24 o.o 
n-Hexano 86.2 234 29.3 0.23 o.o 
Hexafluoruro de azufre 146.0 45 37. 1 0.74 o.o 
Triclorofluormetano 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 o. 27 1.7 
Etanol 46.0 243 63.0 0.28 1.7 
Isopropanol 60.1 235 47.0 o. 27 1.7 
Benceno 78.1 289 48.3 0.30 o.o 
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 f1sicas de algunos solventes empleados 
en la extracción supercritica. (Reid, Prausnitz Y 

Sherwood 1977> 

20 átomos de carbono y el Propano con parafinas hasta de 37 car-

bonos. Por lo que estos gases muestran selectividad para extraer 

materiales de peso molecular relativamente baJo <250 - 500). 

Los fluidos supercriticos con temperaturas cr1ticas relati-

vamente altas. tales como Pentano. tolueno o agua se utilizan 

Para el tratamiento ae residuos de aceites pesados o en el proce

samiento ae carbOn. La extracciOn con estos solventes se lleva a 

cabo a altas temperaturas a las que ocurre una PirOlisis del mate-

rial de alto Peso molecular. En estos casos el fluido supercr1tico 
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también actúa como diluente para prevenir reacciones de condensa

ción o Polimerización. 

El dióxido de carbono es el solvente que ha recibido mayor 

atención en anos recientes, es el solvente suPercr1tico ideal en 

la industria de alimentos y Por tanto el de mayor utilización. 

Esto se debe a que tiene grandes ventajas sobre otros solventes 

supercr1ticos 11quidos o gaseosos como son: no es tóxico. no es 

inflamable, no es corrosivo, no contamina el ambiente, no deja 

residuos de solvente, no es caro, se consigue con una alta pureza, 

es fácilmente manejable y tiene una temperatura cr1tica baJa lo 

cual permite su uso en la extracción de materiales sensibles al 

calor a temperaturas moderadas con una degradación térmica m1nima. 

Otros solventes supercr1ticos utilizados en el Procesamiento 

de alimentos Y biomateriales son el etano, etileno y algunos hi

drocarburos fluorinados porque tienen temperaturas cr1ticas baJas 

y alto Poder de disolución ademas de ser qu1micamente inertes. 

La capacidad de extracción de productos naturales con CCk ha 

sido definida Por Stahl y Quirin <
4 º' como: 

al Hidrocarburos y otros compuestos orgánicos liPof1licos 

de peso molecular y polaridad relativamente bajos se extraen fá

cilmente, por eJemplo ésteres, éteres y lactonas. 

bl La presencia de un grupo funcional Polar como el carboxilo 

o hidroxilo hace la extracción mas dif1cil o imposible. 
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el Azúcares y aminoécidos no se Pueden extraer 

dl Es Posible el fraccionamiento si existen marcadas diferen

cias en masa, presión de vapor o Polaridad de los constituyentes 

de una mezcla. 

El Proceso de extracción debe ser selectivo y esta selecti

vidad esté relacionada con las diferencias en la constitución 

qu1mica, en la polaridad o en el tamano de las moléculas. Por lo 

que, los métodos de célculo que se aplican a la extracción su

percr1tica deben: 

- Tomar en consideración las propiedades del solvente en la 

vecindad de su Punto cr1tico y en Particular la mayor influencia 

de las condiciones de presión y temperatura. 

- Predecir el equilibrio entre las tases densas a Partir de 

un restringido numero de datos experimentales Y. 

- Ser aPlicables a sistemas que contienen const1tuyentes que 

difieren grandemente en tamano Y polaridad y algunas veces aun 

estando autoasociados. 

13.2 Aspectos Cualitativos del Equilibrio entre Fases 

La figura l13.3l ilustra un diagrama para el CD=. en términos 

de la Presión reducida Pr = P I Pe y la densidad reducida _fr = f lfü 

para varias isotermas Tr = T I Te. Este diagrama es t1Pico de los 

fluidos que se utilizan como solventes en este trabaJo. Como puede 
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observarse a una temperatura inferior a la temperatura critica 

Te, Por ejemplo a 0.9 Tr. si el vapor se comprime isotérmicamente 

desde el Punto A al punto B. entonces aparece un liquido en equi

librio con el vapor de densidad correspondiente a c. si se con

tinúa la condensación a presión constante el vapor desaparece. La 

curva de densidad ca corresponde a la compresión del liquido. 

Justo arriba de la temperatura critica. por ejemplo a 1 .06 Tr, 

variaciones pequenas en la presión ocasiona grandes cambios en la 

densidad sin la formación de una segunda fase. 

Por experiencia se sabe que el dióxido de carbono liquido en 

los puntos C. D o E Puede actuar como solvente. Esto se explica 

en términos de 1as fuerzas intermoleculares que resultan del arre

glo de las moléculas de solvente alrededor de las moléculas de 

salute cuyo efP.cto se manifiesta en la densidad del liquido. Por 

lo tanto, intuitivamente se Puede aceptar que el ca~ supercritico 

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 liquido a Presiones ligeramente supe

riores a la presión critica. mientras que a temperaturas del orden 

de 2 Tr se necesitan Presiones més altas. Por esta razón la ex

tracción supercritica generalmente se lleva a cabo en los inter

valos de presión y temperatura 1 < Pr < 3 y 0.9 < Tr < 1 .2 respec

tivamente. La región de mayor interés se muestra en la figura Por 

el érea sombreada. 
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Estas consideraciones sugieren que si el Proceso es isobári

co, la capacidad de solvente de un fluido supercr1tlco es mayor a 

la temperatura más cercana a la temperatura cr1tica: y si el Pro

ceso es isotermico la capacidad de solvente del fluido suPercr1-

tico será mayor a una Presión suPerior a la Presión cr1tica. En 

la Práctica la extracción supercr1tica se lleva a cabo a una tem

peratura inferior o cercana a la cr1tica y a una Presión mayor a 

la cr1tica. 

Si una solución suPercr1tica se expande isotérmicamente. por 

eJemPlo a 0.5 Pr, o bien. se calienta isobáricamente, Por eJemPlo 

a 1 .4 Tr, el Poder solvente del fluido se vuelve pequeMo y el 

material disuelto Precipitará como una fase aparte, lo que Permite 

separar el solvente. 

A Partir de los diagramas C13.4a Y bl se Puede observar que 

las mayores variaciones solubilidad-Presión y solubilidad-tempe

ratura ocurren en la reglón cercana al Punto critico del solvente. 

En efecto, la figura ll3.4al ilustra un comportamiento t1pico de 

la solubilidad con respecto a la temperatura a diferentes Presio

nes: se puede observar que para las isóbaras Cl < Pr < 2.0> la 

solubilidad disminuye, en tanto que Para las isóbaras <Pr > Z.O> 

la solubilidad aumenta cuando se incrementa la temperatura. Este 

fenómeno es contrario al observado en condiciones normales, ya 

que cuando aumenta la temperatura compiten dos efectos. uno que 

tiende a incrementar la solubilidad debido al incremento en la 

Presión de vapor del salute y otro que la disminuye debido a que 
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Solubilidad del naftaleno en dióxido de carbono en 
función de la Presión Para dos temperaturas. 
CHoyer 1985l 
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la densidad del solvente y su capacidad de disolución disminuyen. 

A Presiones muy altas la presión de vapor del soluto var1a mas 

fuertemente con la temperatura que la densidad del solvente. lo 

que se traduce en un incremento en la solubilidad. De manera simi

lar a Presiones intermedias (< 2Prl la densidad del solvente es 

sensible a la temperatura y constituye el efecto dominante. Por 

consiguiente la solubilidad disminuye. 

La figura l13.4cl representa una variación tiPica de la so

lubilidad con la presión para dos isotermas. A baJas presiones el 

efecto dominante sobre la solubilidad es la Presión de vapor del 

soluto. Se puede observar inicialmente que cuando la presión crece 

la solubilidad decrece hasta llegar al punto A donde empieza a au

mentar debido al incremento de la densidad del solvente y, cerca 

de la presión cr1tica de éste, la solubilidad aumenta drasticamen

te hasta el Punto B. a partir del cual un aumento en la Presión 

produce un ligero incremento en la solubilidad debido esencialmen

te al balance de los efectos de Presión de vapor del soluto y de 

densidad del solvente. 

13.3 ConPortamiento de Fase de Sistemas Binarios 

al .ComPortamiento Retrógrado 

La condensación retrógrada es un fenómeno que sólo se Pre

senta en mezclas binarias y multicomponentes cerca del punto cr1-

tico. Su explicación se entiende meJor en un diagrama P-T a com

posición constante como el mostrado en la figura (13.Sal. Las 11-
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neas de punto de burbuJa Y Punto de roc1o correspondientes a esta 

composición, con el incremento de la Presión y la temperatura se 

alcanzan una a la otra Y convergen en el Punto cr1tico de la mez-

. cla, El área encerrada Por esta curva representa la región de dos 

fases en la que el 11quido y el vapor están Presentes en equili

brio. Fuera de esta curva se encuentra la región de una fase, 

donde la mezcla existe como 11quido o como vapor. En contraste 

con el comportamiento de un componente puro. el Punto cr1tico de 

una mezcla no necesariamente es el Punto de mayor Presión y tem

peratura a la cual el vapor y el 11quido Pueden coexistir. En este 

caso, el punto de mayor temperatura sobre la 11nea de Punto de 

roc1o, mayor que la temperatura cr1tica, se llama temperatura de 

condensación cr1tica CTCCl. De igual manera. en el caso de muchas 

mezclas. la 11nea de punto de burbuJa Pasa Por un punto de máxima 

Presión, más alta que la Presión cr1tica, llamada presión de con

densación cr1tica CPCCl. 

Cerca del punto cr1tico una mezcla Presenta propiedades par

ticulares por eJemplo. cuando un fluido suPercr1tico en fase sim

ple en el Punto A se expande isotérmicamente al cruzar el Punto 

e, Punto de roc1o de la mezcla. Para entrar a la región de dos 

fases, comienza la condensación y aparece una fase 11quida . Si

guiendo la expansión, la condensación continúa hasta alcanzar el 

Punto g, Si se prosigue el descenso de la Presión más allá del 

Punto g se Produce el Proceso inverso. es decir, comienza la vapo

rización y continua hasta alcanzar el Punto b sobre la 11nea de 

punto de roc1o. En este Punto todo el 11quido que se formó de los 
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Puntos e al g se vaporiza y la mezcla existe en su Punto de roc1o 

mas bajo. La condensación que ocurre de e a g se llama condensa

ción retrograda. 

De manera similar. si se enfr1a el fluido A isobéricamente 

al llegar al Punto c, el Punto de burbuJa de la mezcla, se inicia 

la vaporización que continúa hasta el Punto f. Si continua dismi

nuyendo la temPeratura de f a d se Produce una condensación nor

mal. La vaporización de ca se llama vaporización retrógrada. 

El comportamiento retrógrado sólo se Presenta dentro de la 

región sombreada en sistemas binarios Y multicomPonentes. Ademas 

sólo los cambios isotérmico o isobérico se consideran retrógrados. 

En este tipo de comportamiento la condensación se refiere a 

la formación de una fase 11quida o más densa y la vaporización se 

interPreta como ia formacion de una fase vapor o menos densa cuan

do el sistema esta sobre o dentro de la curva 11mite de un sistema 

de dos fases. El término "retrógrado" se usa Para senalar cambios 

de fase en los cuales la dirección de la temPeratura o la presión 

ocasionan un cambio de fase contrario al que se Produce en los 

casos normales con sustancias puras o mezclas a baJas Presiones. 

Se Pueden obtener otro tipo de diagramas de fase como el 

mostrado en la figura Cl3.5bl que es caracter1stico de hidrocar

buros. En el Punto A, la temperatura y la presión son tales que el 

sistema se encuentra en una fase, conforme se incrementa la tempe

ratura isobáricamente el sistema entra a la región de dos fases 
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a1 cruzar la linea de Punto de roc1o y se localiza en la región 

retrógrada, punto B. En esta región el incremento de temperatura 

produce condensación y un incremento en la Presión produce vapo

rización retrógradas. Si se continúa aumentando la temperatura el 

sistema sale de la región retrógrada y en el Punto c. la situación 

se invierte Presentándose un comportamiento normal es decir, el 

incremento de temperatura ocasiona més vaporización. En el punto 

O, cruzando la 11nea de Punto de roc1o el sistema esta completa

mente vaporizado. 

La región retrógrada de la figura l13.5al es mucho más peque

na que la de la figura l13.5bl POr lo que el intervalo de Presión 

y temperatura que permite controlar la operación de separación es 

más estrecho. Con una región mas grande, el incremento de tempera

tura o la disminución de Presión dentro de la región retrógrada 

incrementa la fracción de la mezcla que condensa y con ello aumen

ta la cantidad de componentes pesados extraidos en la fase liquida 

en relación a la cantidad extraida en la fase vapor. 

Una región retrógrada grande se Puede obtener con una concen

tración alta de solvente lcomponente ligerol con respecto a los 

otros componentes del sistema, esto es, incrementando la relación 

solvente/alimentación, el Punto critico de la mezcla se mueve 

desde lo alto de la envolvente bifésica (figura l13.5all hacia la 

izquierda, alargando la 11nea de Punto de recio con respecto a la 

11nea de Punto de burbuJa y de este modo agrandando la región 

retrógrada [figura ll3.5blJ. 



125 

La curva de Presión de vaPor del solvente Puro se encuentra 

en la figura <13.Sbl del lado izquierdo de la envolvente. Si se 

anade el solvente en exceso, el Punto critico de la mezcla se 

aprox imar1 a a 1 punto critico del so1 vente Puro. Esto corresPonde

r1a a1 punto de dilución infinita y define el 11mite de operación 

teórico de una operación con solvente supercr1tico. 

Otro fenómeno Poco usual que presentan sólo algunas mezclas 

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

con solubilidad de gases restringida, y consiste en que 1a fase 

gaseosa Puede volverse mas densa que la fase liquida en equilibrio 

cuando 1a mezcla se comPrime isotérmicamente: de esta manera la 

fase gaseosa Precipita al fondo del tanque causando la inversión 

de fases. 

Otro fenómeno que Puede presentarse cuando se trabaJa a tem

peraturas superiores a la temPeratura cr1t1ca del gas solvente y 

a Presiones elevadas es el equilibrio de fase gas-gas. Se ha en

contrado que esta separación de fase se Puede describir como la 

inmiscib111dad de dos fases gaseosas. 

Se debe considerar la Posibilidad de que ocurran este tiPo 

de fenómenos en 1a extracción supercr1t1ca, en Particular. desde 

el Punto de vista de diseno en el dimensionamiento de equipo. 
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bl Clasificación de los Diagramas de Fase de Sistemas Bina 
rios. 

Los diagramas de fase binarios son de gran interés Porque de 

ellos se obtienen los intervalos de Presión y temperatura de so

lubilidad mutua comPleta y de solubilidad parcial. Existe un gran 

número y diversidad de diagramas de fase. que dependen de la na-

turaleza de los componentes involucrados Y la mayor parte de éstos 

han sido construidos a partir de información experimental. Estos 

diagramas se pueden clasificar de acuerdo a la forma de sus curvas 

criticas. van Konyenburg y Scott•~,, y G.M. Schneider"~2 ' Presen-

tan siete tipos diferentes de diagramas de fase en base a su forma 

geométrica. 

La figura !13.6al muestra la Proyección !P-Tl del diagrama 

tridimensional PTx para el equilibrio de fase liquido-gas !lgl de 

un sistema binario en el caso más simple. que corresponde a las 

mezclas del Tipo l. El componente es el mas volátil y corresPon-

de al solvente, como seria el CCk y el componente 2 es el menos 

volátil Y corresponde al salute. que puede ser cualquier compuesto 

orgánico. Las lineas Punteadas son las curvas de presión de vapor 

de los componentes Puros 1 y 2 las que terminan en sus respectivos 

puntos criticos Te. Las temperaturas r. y r~ muestran dos Procesos 

isotérmicos que se analizarán a continuación. 

En la figura !13.6bl se muestra la Proyección para la tempe

ratura subcritica T1 en el espacio (P-xl. el estado liquido !ll 

se encuentra arriba de la curva de burbuJa mientras que el estado 
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gaseoso Cgl se encuentra abaJo de la curva de rocro. Las dos fases 

coexisten dentro de ambas curvas. A una presión Pb una mezcla de 

composición global zb existe como un lfquido de composición Xb Y 

un vapor de comPosición Yb. 

La figura C13.6cl ilustra la proyección CP-xl a T= que co

rresPonde a una temperatura arriba de la temPeratura crftica del 

componente mas volátil. pero abaJo de la temperatura crftica del 

menos volétil. La isoterma forma una curva caracteristica donde 

coexiste el liquido y el fluido supercrftico. Una mezcla de comp

osición z~ a una Pe está formada Por una fase lfquida de composi

ción x~ y una fase suPercritica de composición Ye. El máximo de 

la curva corresPonde al Punto crftico de la mezcla PCxl a la tem

peratura dada. aqui las fases lfquida y gas se vuelven idénticas. 

La curva que conecta los Puntos criticas ae todas las isotermas 

es la curva critica binaria. 

Finalmente como un comentario a la figura C13.6al a condi

ciones de T y P arriba de la linea critica. los ~omponentes son 

comPletamente miscibles en la fase liquida: en el Proceso de ex

tracción supercritica ésto significa que más allá de esta curva 

las sustancias se pueden disolver completamente en el solvente 

supercritico. mientras que Para preciPitar el soluto se debe en

trar a la región heterogénea. 

La figura Cl3.7a> representa un diagrama del TiPO 2. donde 

se puede observar la existencia de varios equilibrios de fase 

(lfquido - lfquido Clll. liquido-gas Clgl. liquido-lfquido-gas 
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(llgl, ... J. A temPeraturas inferiores a la temperatura critica 

del comPonente 1 se presenta la inmiscibilidad liquido-liquido. 

La secciOn de la curva critica situada entre Te, y Te= corresponde 

al fenomeno critico liquido-gas, mientras que la secciOn que ini

cia en el Punto critico A corresponde a las temperaturas criticas 

de soluciOn superiores (TCSSl Para el equilibrio liquido-liquido. 

En la regiOn homogénea més allá de las curvas criticas, las 

sustancias 1 y 2 son miscibles en todas ProPorciones. por eJemPlo 

en el punto G. BaJo estas condiciones las sustancias Poco voléti

les se pueden disolver completamente en el gas supercritico 1. La 

preciPitaciOn se puede efectuar debido a: il un incremento de 

temperatura a; iil por una disminuciOn de temperatura p, iiil una 

disminuciOn de la presiOn o ivl excepcionalmente Por un incre-

mento Pronunciado de PresiOn 6. 

Las figuras (13.7 b,c,dl muestran las Proyecciones (P-x> Para 

tres temperaturas difererentes T•. T2 y T3, En la figura (bl se 

ilustran los diferentes equilibrios que coexisten Para una tempe

ratura subcritica inferior a las temperaturas de la TCSS. La fi

gura (el presenta el caso Para una temperatura subcrltica y la 

figura (dl para una temperatura comprendida entre los puntos cri

ticas del soluto y del solvente, el punto PC representa el punto 

critico de la mezcla. En todos estos diagramas x~ corresponde a 

la fracciOn mol del soluto. 

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

(13.Bal. la secciOn de la curva critica que inicia en el Punto A 
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sobre la ltnea de tres fases 11quido-11quido-gas se atribuye a 

temperaturas cr1ticas de solución superiores CTCSSJ; mientras que 

la sección que inicia en el punto B consta de ramas, una que co

rresponde a temperaturas cr1ticas de solución inferiores CTCSIJ 

esto es, inicia con el equilibrio 11quido-11quido y después se 

convierte gradualmente en la curva cr1tica ltquido-gas terminando 

en Tc2. La otra rama BC corresponde a un intervalo de temPeratura 

estrecho sobre el cual están en equilibrio dos fases ltquidas con 

el gas. En el punto e la fase gas y la fase 11quida rica en el 

gas se vuelven idénticas. Una mezcla comPletamente miscible como 

la del Punto G se puede separar como se describió anteriormente. 

La figura Cl3.8bl muestra el comportamiento de fases para la 

temperatura T, en el espacio CP-xl: en tanto la figura Cl3.8cl 

ilustra este comportamiento Para una temperatura arriba de Te• 

Pero abaJo de la temperatura correspondiente al Punto c. SorPresi

vamente Para esta temperatura la región de dos fases arriba de la 

11nea de tres fases corresponde al equilibrio ltquido-11quido. A 

una temPeratura arriba de e pero abaJo de Tc2, la proyección CP

xl figura Cl3.8dl, es una sola curva Para la cual el equilibrio 

11quido-gas Y 11quido-11quido ya no se disfinguen. 

Para mezclas que Presentan miscibilidad mutua baJa se obtiene 

una curva CP-Tl como la ilustrada en la figura C13.9al, que co

rresponde al comportamiento de fases del TiPo 4. La sección de la 

curva cr1tica a altas presiones Puede exhibir diferentes formas: 

esto es, puede seguir a temperaturas más baJas y presiones más 
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altas dando como resultado una curva con pendiente negativa: en 

mezclas de alta inmiscibilidad se extiende casi vertical con una 

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

En la figura <13.9bl se muestra el comportamiento entre fases 

Para la Proyección <P-xl a la temperatura T., comprendida entre 

Te, y C: la región de dos fases a Presiones inferiores a la 11nea 

de tres fases llg corresponde al equilibrio 11quido-gas, en esta 

región la sección de la derecha representa la solubilidad del 

componente supercr1tico en el componente 11quido 2 y la sección 

a la izquierda representa la solubilidad del 11quido 2 en el flui

do supercr1tico 1. A Presiones arriba de la linea de tres fases 

la región de dos fases 11quido-gas se presenta con alto contenido 

del componente 1 Y desaparece en el Punto cr1tico binario, adicio

nalmente aparece un espacio de miscibilidad 11quido-11quido. A 

temPeraturas suocr1ticas estas mezclas exhiben regiones oe inmis

cibilidad 11quido-l1quido. 

Para la temperatura T~ la figura C13.9cl muestra la Proyec

ción <P-xl, en este caso la l1nea de tres fases llg ya no se corta 

y el equilibrio l1quido-11quido y 11quido-gas Ya no se pueden 

distinguir. En la figura C13.9dl se Presenta el caso para tempe

raturas tales como T3, donde la segunda curva critica se corta dos 

veces, la isoterma consiste de dos regiones de dos fases completa

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 y disminuyendo la Presión . La trayec

toria seleccionada para este Propósito dependerá de los detalles 

del comportamiento de fase. Las mezclas del tipo 4 son caracte

rtsticas de los biomateriales. 

Con una miscibilidad mutua baJa de los componentes se obtie

nen curvas cr1ticas P<TJ sin Presión máxima o m1nima como la mos

trada en la figura (13.lOal: este comportamiento corresponde al 

Tipo 5. La sección de la curva que empieza en Te: puede observar 

dos trayectorias según que la Pendiente sea negativa o positiva: 

en el Primer caso se tendrá una transición gas-gas de segundo 

orden debido a un incremento en la presión: en tanto si la Pen

diente es positiva como se ilustra en la figura se tendrá una 

transición gas-gas de Primer orden. Finalmente la figura !13.lObl 

muestra el diagrama de dos fases en la Proyección presión-campo 

sición para la isoterma T, 

Hasta ahora sólo se han considerado las mezclas de fases 

fluidas, pero para la extracción con un fluido supercr1tico la 

disolución de un sólido en una fase fluida supercritica es de 

considerable importancia para múltiples separaciones. 

Los sólidos que funden a una temperatura mayor que la tempe

ratura critica del componente más volátil Presentan, en general, 

dos comportamientos de fase diferentes al de los sistemas liqui

das, que corresponden al tipo 6 y 7. 
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El comportamiento del TiPo 6 ilustrado en la figura l13.11al, 

que aparece cuando la solubilidad del sólido en 1a fase liquida es 

alta y se asume que las fases sólidas son completamente inmisci

b1es. La temperatura del Punto triple Te= del componente Puro 2 

es mayor a la temperatura critica T~, del componente Puro 1. En 

la figura l13.11bl se muestra una isoterma tiPica Plxl ligeramente 

arriba de la temperatura T~•. Para Presiones superiores a la 11nea 

de tres fases g1s= la solubilidad del sólido 2 en la fase fluida 

esté dada Por la curva J. 

El comportamiento de fase del Tipo 7 es ilustrado en la figu

ra (13.12al; en este diagrama se puede observar que la 11nea de 

tres fases s:lg ts01ido-11quido-gasl consta de dos ramas que ini

cian en los puntos triP1es y terminan en 1os puntos criticas o y 

E respectivamente. La figura l13.12bl muestra la Proyección lP-xl 

Para la temperatura T,, donde se observan los diferentes equili

brios entre fases; en tanto la figura l13.12cl muestra la proyec

ción tP-xl para la temperatura T: a la que sólo se Presenta una 

región continua entre la fase fluida y el sólido, la solubilidad 

del sólido 2 en la fase fluida esté dada por la curva K. 

Como un comentario final a los diferentes tipos de diagramas 

de fase de mezclas binarias cuyos componentes difieren en tamano. 

forma, estructura y/o polaridad, es Posible considerar un patrón 

global de los diferentes tiPos de comportamiento de fases y curvas 

criticas. En efecto. se puede observar que la separación de fase 

por medio de la disminución de Presión a temperatura constante es 
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posible en todos los sistemas. excepto para los del tipo 5: mien

tras que la separación con el incremento de temperatura a presión 

constante está limitado a ciertas regiones de los diagramas de 

los tipos l - 4 y a muchas regiones de los tipos 6 Y 7. De esta 

manera las conclusiones obtenidas a partir de la discusión de los 

diagr•amas son muy útiles pero no siemPre se aplican a todos los 

sistemas. 

Por ésto, las condiciones de operación deben ser cuidadosa

mente seleccionadas Para asegurar que el proceso de separación se 

lleve a cabo en el Punto adecuado dentro de la región de dos fa

ses. esto es. donde ocurra una máxima separación del comPonente 

deseado. 
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14. DescriPción Global de los Procesos de Extracción Supercr1tica 

Un proceso de extracción empleando como solvente un fluido 

en condiciones suPercr1ticas se puede ilustrar con un diagrama 

simplificado como el de la fisura C14.1l. 

Reciclo SS 

Solvente 
Supercr1tico 

CSSJ 

Materia Prima 
Extracción 

Refinado 

AJuste de condi
ciones supercr1-
ticas T y P 

SS + extracto 

SS 

Separación 

Extracto 

Figura C14.1l Diagrama simPlificado del Proceso de extracción su
percr1tica 

La alimentación <materia Primal consiste de una mezcla mul

ticomponente en estado liquido o sólido de la cual se van a remo-

ver uno o més componentes que son de interés. Ya sea para emPlear 

el extracto obtenido o la materia prima tratada, o ambos. 



El proceso global consiste de tres etapas: la extracción, la. 

separación del soluto y el solvente. y el restablecimiento de las 

condiciones de oPeración. En la primera etapa se carga la materia 

Prima al tanque de extracción y al contacto con el solvente en 

condiciones suPercr1ticas se extraen selectivamente los compo

nentes que son solubles en él a determinadas condiciones de ope

ración. 

OesPués de la extracción se obtiene una fase supercr1tica 

formada por el solvente Y el extracto. En la etapa de separación 

se remueve el extracto del solvente, seneralmemte Por medio de un 

cambio de Presión y/o temPeratura Para reducir el Poder de disolu

ción del solvente. El componente extra1do condensa o preciPita 

dentro del tanque de separación dependiendo de las condiciones 

empleadas en esta etaPa. 

Por último el solvente recuperado en la etaPa de seParaciOn 

se aJusta nuevamente a las condiciones de extracción y se recicla 

al Proceso. 

Los Principales equipos empleados en un Proceso de extracción 

supercr1tica con cambio de presión o temperatura son: un tanque 

de extracción, una vélvula de reducción de presión o un intercam

biador de calor. un tanque de separación y un compresor. 

Antes de iniciar la extracción algunos materiales necesitan 

un tratamiento Previo: esto es. si la alimentación es sólida puede 

requerir trituración, granulación o molienda o bién humedecimiento 
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con vapor o agua. Si la materia Prima es 11quida, se alimenta 

directamente a contracorriente. la inyección del solvente se lleva 

a cabo mediante una bomba y un intercambiador de calor a las con

diciones suPercr1ticas seleccionadas. 

14.1 Descripción de los Procesos 

la corriente extracto + solvente se puede separar reduciendo 

la densidad del solvente de dos maneras: 

- Incrementando la temperatura a Presión constante, o bién 

- Disminuyendo la presión a temperatura constante 

También existen otros procedimientos. aunque no son usados 

frecuentemente, Para recuperar el extracto del solvente como son: 

mezclar la fase suPercr1tica con gases (argón, nitrógenol: median

te lavado con un solvente adecuado como el agua o Por adsorción 

con carbón activado. 

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

Y el extracto es un subproducto, la separación del soluto y el 

solvente se realiza con alguno de los procedimientos anteriores: 

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

PrinciPal la separación se efectúa con un cambio de Presión y/o 

temperatura. 

A continuación se describen los Principales procedimientos 

que se utilizan en la separación de la corriente suPercr1tica. 
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Método Isobárico 

El método de extracción donde se lleva a cabo la separación 

del Producto a Presión constante consiste del equipo Y el arreglo 

ilustrado en la figura 114.2a>. 

La materia prima se coloca dentro del tanque de extracción y 

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 disminuye la 

densidad del solvente y el material disuelto Precipita en el tan

que de separación. El solvente Pasa por otro intercambiador de 

calor Para restablecer la temperatura de operación y se recircula 

al tanque de extracción. 

Método Isotérmico 

El Proceso consta del equipo mostrado en la figura (14.2bl. 

El solvente en condiciones suPercriticas remueve en forma selec

tiva los componentes deseados de la materia Prima en el tanque de 

extracción. La fase suPercritica formada se hace pasar por una 

válvula de expansión Para reducir la presión y por consiguiente 

disminuir la densidad Y precipitar el soluto en el tanque de se

paración. El solvente Pasa por el compresor Para restablecer la 

Presión de operación y se recircula al tanque de extracción. 

La compresión del solvente antes de la recirculación se Puede 

efectuar de dos maneras, dependiendo de los gases que se utilicen 



(a) 

4 

Tanque de extracción 
2 lntercambiador de e alor T 2 
3 Tanque de separación 
4 Bomba de elrculoelón 
5 lntercomblador de calor T1 

1 Tanque de extracción 
2 VÓivuio de e•pansión 
3 Tanque de se paraclón 
4 Compresor 

(b) 

F1gura 14.2 Diagramas de fluJo. <al método isobarico lbl mé
todo isotérmico. <Eisenbach et al. 19831 
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como solventes. Estas dos maneras estén ilustradas en la figura 

C14.3J y consisten en: 

1. Algunos gases como el propano, pentano o butano se pueden 

licuar a presión atmosférica o ligeramente superior por enfria

miento con agua en un intercambiador de calor: mediante una bomba 

de dosificación se Presuriza. y nuevemente con un intercambiador 

de calor se restablece la temperatura de operación y el solvente 

es reciclado al tanque de extracción. 

2. Otros gases como el etano, etileno y el dióxido de carbono 

se Pueden comPrimir directamente a las condiciones de extracción 

con el uso de un comPresor Y después recircularse. 

Aparentemente desde el Punto de vista del consumo de energía, 

el método isobárico parece más favorable que el método isotérmico. 

Sin embargo, el método isobárico tiene dos desventaJas: la pri

mera, es que Parte del material extra1do Puede Permanecer en la 

fase supercr1tica aún después de que se incrementa la tempera

tura, en particular. los materiales Poco volátiles los cuales 

tiene una Presión de vapor elevada y son difíciles de remover del 

sistema. La otra desventaJa es que una elevada temperatura resul

ta PerJudicial para los productos naturales que son termolábiles. 



Figura 14.3 

4 

1 

1 Tanque de ex tracción 
2 VÓivuio de exponslo'n 
'3 Tanque de separación 

3 

4-6 lntercombl"odores de calor 
7 Bomba de doslficocio'n 
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RecompresiOn del solvente en el método isotérmico. 
(Ei senbach 1984J 
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Fraccionamiento 

Una de las ventaJas del uso de fluidos supercr1ticos como 

solventes de extracción es que el material de alto peso molecular 

o poco volatil que comúnmente se Piroliza a las condiciones de 

destilación convencional se Puede fraccionar. Al igual que los 

métodos anteriores. el fraccionamiento se puede efectuar de dos 

maneras variando la Presión o la temPeratura. 

al Variación de la Presión 

El fraccionamiento se puede llevar a cabo Por medio de varia

ciones discontinuas de la presión en el tanque de extracción o en 

el tanque de seParación. El incremento gradual de la presión en 

el tanque de extracción y Por consiguiente, en la densidad del 

solvente, ocasiona que el comPonente Por extraer Pase a la fase 

supercr1tica en orden creciente de su Punto de ebullición o Peso 

molecular. Posteriormente. el material se puede seParar de manera 

isobarica o isotérmica. En la Practica generalmente se disminuye 

la Presión a temperatura constante después de la extracción. 

Una alternativa es efectuar la extracción a Presión constante 

y luego expander de manera gradual la corriente supercr1tica. 

mediante este Proceso se depositan Primero los componentes menos 

volétiles. en tanto los comPonentes mas volatiles permanecen di

sueltos en la fase suPercr1tica y éstos se depositan desPués du

rante una expansión posterior. 
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bl La AguJa Caliente 

Una aPlicación del efecto de incrementar la temPeratura por 

arriba de la densidad de la fase supercr1tica consiste en el mé

todo de la aguJa caliente mostrado en la figura C14.4l. 

En este método la materia Prima y el solvente supercr1tico 

estén en contacto en el tanque de extracción, la corriente super

critica se hace Pasar por la columna de rectificación empacada con 

anillos de acero inoxidable hasta la aguJa caliente: la aguJa se 

mantiene a una temperatura mayor que el resto del sistema, y Por 

contacto con ella la densidad de la fase supercr1tica disminuye y 

los componentes menos volétiles condensan dentro de la columna. 

estableciéndose un refluJo o rectificación como en la destilación 

convencional. El producto que permanece en la fase suPercritica 

después de haber Pasado Por la aguJa caliente. se separa Por ex

pansión y se colecta en el tanque de separación. Por último, el 

gas subcr1tico se recomPrime Y se recircula. 

Para concluir con esta sección, es conveniente hacer algunos 

comentarios sobre las caracteristicas de los Procesos de extrac

ción supercritica y su relación con los métodos de separación 

convencionales como son la destilación y la extracción 11quido-

11quido. 



Figura 14.4 
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1 Tanque de extracción 
2 Columna 
3 Aguja 
4 VÓivuio de expansión 
5 Tanquo da separación 
6 t ntercomblodor de color 
7 Compre sor de membrana 

Diagrama de fluJo del fraccionamiento Por el método 
de la aguja caliente. <Eisenbach 19841 
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14.2 comparación de la Extracción:Supercr1tica con. la Destilación 
y la Extracción con un Solvente L1quido 

La destilación se refiere a la seParación f1sica~de una mez

cla en dos o més comPonentes que tienen distintos puntos de ebu

llición. En tanto el Proceso de extracción consiste en la recupe

ración de un soluto de una solución mediante la mezcla con un 

solvente que sea inmiscible en la solución, pero que disuelva al 

soluto. Ambos efectos están unidos en cierta medida en la extra

cción con gases supercr1ticos: razón por la cual Zosel denomina 

este Proceso de separación como "dextracción". 

La extracción con un fluido supercr1tico es aparentemente 

similar a la extracción 11quido-11quido y a la destilación ya que 

combina la aplicación de los efectos del solvente <diferencias 

qu1micasl y las diferencias en volatilidad <Presión de vaPorl. 

Algunos autoresc'º·'"'Gl'·~•:>"l consideran a la extracción con un 

fluido supercr1tico como una extensión de la extracción 11quido-

11quido convencional a altas temperaturas con ciertas diferencias. 

El fraccionamiento de un material se Puede llevar a cabo fécilmen

te por etapas. combinando la capacidad del solvente en la extrae-

ción Y separación sin emplear componentes adicionales. En cambio, 

Para variar la capacidad de los solventes 11quidos, es necesario 

modificar la temperatura significativamente o usar especies qui-

micas adicionales. Para un solvente y soluto determinados las 

cargas en la extracción suPercritica Pueden variar desde valores 

baJos a altos, conforme se var1an la Presión y la temperatura. 
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El solvente residual en el extracto se Puede remover fácil

mente sin destilación. Las grandes diferencias en densidad entre 

las fases y la baJa viscosidad de la fase suPercritica tiene como 

consecuencia facilitar la separación entre fases. En la extracción 

supercr1tica es Posible obtener extractos libres de sólidos arras

trados y gotas de 11quidos. 

La extracción con un fluido supercr1tico también se puede 

ver como una extensión de la destilación a altas presiones Pero 

con algunas diferencias mayores. En la extracción supercr1tica 

las separaciones se basan en la no idealidad debido a las altas 

Presiones de operación. Mientras que en la destilación el factor 

de separación <volatilidad relativa> Principalmente es una función 

de la temperatura, y la presión se aPlica sólo Para permitir la 

condensación sin refrigeración: en la extracción supercr1tica el 

factor de separación es una función fuertemente dePendiente de la 

presión y la temperatura. 

En la extracción con un fluido supercritico las diferencias 

en los efectos del solvente Pueden meJorar las separaciones basa

das en las diferencias en la presión de vapor. Con este proceso 

se pueden separar componentes con Presiones de vapor baJas Y simi

lares, los que son sucePtibles de degradarse con el calor. En 

tanto que, en la destilación el gradiente de temPeraturas es el 

efecto importante para el fraccionamiento. en la extracción suPer

cr1tica puede ser un gradi~nte de temperatura, un gradiente de 

presión o ambos. 



153 

15. CONCLUSIONES 

Los procesos tecnológicos que en la actualidad se utilizan 

en lo que Podr1a llamarse las industrias maduras y que han 

mostrado su viabilidad, eficiencia y factibilidad económica, 

recientemente estén siendo discutidos a la luz de las alter

nativas que ofrecen los Procesos de extracción suPercr1tica. 

Entre estas alternativas se pueden mencionar: 

- Recuperación fécil y eficiente del solvente de extracción 

- Mayor Pureza de los Productos obtenidos 

- Incorporación mas eficiente de las operaciones unitarias 

- Mayor selectividad 

- Optimización en el uso de energ1a 

-·Posibilidad de disenar nuevos Procesos, los cuales no 

son factibles con las operaciones convencionales 

Sin embargo, esta nueva técnica requiere de equipos que so

porten altas presiones lo que implica fuertes inversiones, 

aunque en algunos casos los ahorros en el consumo de energ1a 

compensan los costos de inversión. Por tanto cada aplicación 

debe evaluarse individualmente. considerando todas las posi

bles ventaJas que ofrece la extracción supercr1tica frente 

al Proceso convencional para decidir entre ellos. 

Desde el Punto de vista termodinamico, debido a que el estu

dio de los Procesos suPercr1ticos es nuevo, a que la maYor1a 

de la información es Propiedad industrial y por tanto no 
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está disponible y a la dificultad de determinar propiedades 

sobre todo en el caso de biomateriales, los modelos teóricos 

existentes reproducen Parcialmente sólo algunos aspectos 

cuantitativos del equilibrio entre feses de mezclas binarias 

y en algunos casos de mezclas multicomPonentes. La informa

ción termodinámica es indispensable en el análisis detallado 

del Proceso Y en la determinación de las condiciones de oper

ación, en el dimensionamiento del equipo, y en la optimiza

ción del proceso. entre otros. Esta falta de información 

dificulta el establecimiento de modelos que describan satis

factoriamente el equilibrio entre fases, Por lo que actual

mente muchas aplicaciones de la extración suPercritica se 

encuentran aún en la etapa de investigación y desarrollo. 

Por esta razón, la extracción con un fluido en condiciones 

supercriticas es un área en desarrollo que requiere de una 

intensa investigación fundamental y aplicada en termodinámi

ca. en Particular sobre el comportamiento de las diversas 

mezclas y su interacción con los solventes, que Permita un 

entendimiento completo de lo que ocurre en la región suPer

cr1tica para poder Predecir y correlacionar los datos del 

equilibrio de fases entre el soluto y el solvente en esta 

región. 
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