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RESUMEN

La eliminaciéon de fosfolipidos (desgomado) presentes en aceites vegetales
crudos es una de las etapas del refinado en el proceso que se sigue para obtener aceites
comestibles. Si bien el uso de membranas ha sido propuesto como una alternativa frente
a los procedimientos convencionales (desgomado con agua), problemas relacionados
con la estabilidad de las membranas poliméricas en contacto con hexano y con el bajo
fluyjo permeado frente a la escala de procesamiento industrial han demorado su
implementaciéon. Por el contrario, las membranas inorganicas son mas estables
quimicamente y pueden soportar mayores temperaturas que las membranas poliméricas,
lo que las convierte en un candidato prometedor para esta aplicacion.

El objetivo de este trabajo fue utilizar membranas ceramicas tubulares para tratar
miscelas de aceite de soja/hexano en un modulo de ultrafiltracion a escala laboratorio.
Se determiné el flujo permeado de solvente puro en funcién del tiempo a diferentes
presiones (desde 1 hasta 5 bar) y temperaturas (desde 30 hasta 50 °C). El comportamiento
observado durante el transcurso de las experiencias de permeacion del solvente se
explica en términos de las interacciones entre el solvente y la superficie de la
membrana. La interpretacion y el analisis de los resultados obtenidos se realizaron
mediante el uso del modelo de Hagen-Poiseuille.

Se realizaron experiencias de desgomado a partir de miscelas de aceite crudo y
desgomado de soja‘hexano. La permeoselectividad de la membrana durante las
experiencias de separacion de los fosfolipidos de las miscelas fue medida a diferentes
presiones de transmembrana (desde 1 hasta 5 bar) y temperaturas (desde 30 hasta 50 °C).
La interpretacion y el andlisis de los resultados obtenidos se realizaron mediante el
empleo del modelo de Hagen-Poiseuille.

Los resultados de este estudio muestran que la tecnologia de membranas es
efectiva en el proceso de eliminacion de fosfolipidos; en las miscelas de aceite desgomado de
soja’hexano, se lograron retenciones de fosfolipidos superiores al 88% y flujos permeados
superiores a 12,5 kg/h.m?; para la miscela de aceite crudo de soja/hexano, se obtuvieron
retenciones superiores al 97% y flujos permeados mayores a 18,9 kg/h.m”. Las mejores
condiciones operacionales para la miscela de aceite crudo de soja’hexano se observaron
cuando se empled una presién de transmembrana de 5,2 bar y una temperatura de 40 °C,
asi se obtuvieron los siguientes valores de permeoselectividad: flujo permeado, 60,6
kg/h.m?; retencién de fosfolipidos, 100%, y reduccién del color rojo, 67% en el

permeado respecto de la alimentacion, sin observar cambios en el color amarillo.
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SUMMARY

The removal of phospholipids (degumming) present in crude vegetable oils is
one of the refinement steps in the process of obtaining edible oils. The use of
membranes has been proposed as an alternative to conventional processes such as
water degumming, however, problems related to the stability of polymeric
membranes in contact with hexane and the low permeate flux in relation to industrial
processing scales have delayed its implementation. In comparison, inorganic
membranes are more stable chemically and can tolerate higher temperatures than
polymeric membranes, making them viable candidates for this application.

The aim of this research work was to utilize tubular ceramic membranes to
treat soy oil/hexane miscella in a lab scale ultrafiltration module. Permeate flux of
the pure solvent against time at different pressures (from 1 to 5 bar) and temperatures
(from 30 to 50 °C) was determined. The behavior observed during the solvent
permeation experiments is explained in terms of the interactions between solvent and
membrane surface. The Hagen-Poiseuille model is used to interpret and analyze the
results obtained.

Degumming experiments were carried out from crude and degumming soy
oil/hexane. Membrane permeoselectivity during experiments to separate phospholipids
from miscella was measured at different transmembrane pressures (from 1 to 5 bar)
and temperatures (from 30 to 50 °C). The Hagen-Poiseuille model is used to interpret
and analyze the results obtained.

Results of this work show that membrane technology is effective in the
process of phospholipid removal; in the degummed soy oil’hexane miscella,
retentions of more than 88% and a permeate flux higher than 12,5 kg/h.m® were
obtained; for the crude oil soy/hexane retentions higher than 97% and a permeate
flux higher than 18,9 kg/h.m? were obtained. The best operational conditions for the
crude oil soy/hexane miscella were observed at a transmembrane pressure of 5,2 bar
and a temperature of 40 °C, the permeoselectivity values obtained were: permeate
flux 60,6 kg/h.m?, phospholipid retention 100% and reduction of 67% in the red
color in the permeate with respect to the feed without observing changes in the

yellow color.
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CAPITULO 1: INTRODUCCION

1.1.  Descripcion del problema

Los procesos de separacion con membranas estan basados en la habilidad de
membranas semipermeables para discriminar entre moléculas de distintos tamaiio,
forma geométrica y composicién quimica. Este tipo de procesos constituye una
alternativa tecnologica importante para resolver problemas de separacion, de
concentraciéon o de purificacion de sustancias presentes en una mezcla, utilizada con
frecuencia en paises desarrollados y no explotada en toda su potencialidad localmente.

Esta técnica, desarrollada inicialmente para la desalinizacion de agua usando
6smosis inversa, fue posteriormente modificada y aplicada en distintas industrias de
procesos quimicos. En la década de los ochenta del siglo XX, se implementd y se
intensificé su utilizacién en la industria alimenticia y biotecnolédgica, lo que permitid
disponer de métodos eficientes y no agresivos para concentrar, clarificar y purificar una
variedad de productos alimenticios y biologicos presentes en soluciones acuosas
(Cuperus y Derksen, 1995; Koseoglu, 1995).

Simultineamente, han sido realizados numerosos estudios dirigidos a la
obtencién de membranas (Henis y Tripodi, 1980; Pinnau y Koros, 1990) de diversas
caracteristicas y materiales (poliméricos e inorganicos) y a la caracterizacion de su
funcionamiento (Lloyd, 1985; Kesting, 1985; Cheryan y Nichols, 1992; Gekas y cols.,
1993; Munari y cols., 1989).

Al presente, el uso de membranas en el proceso de obtencion de aceites
vegetales es limitado en comparacion con su uso en otras industrias. La necesidad de
contar con membranas que resistan al ataque de solventes y la gran escala de produccion
asociada a este tipo de industrias han influido negativamente en su utilizacién. Durante
los ultimos afios, distintos grupos de investigacion en el mundo han propuesto y
analizado su uso en los procesos de elaboracion de aceites vegetales; los resultados han
sido dispares, debido a las dificultades mencionadas previamente (Munari y cols., 1989;
Cuperus y Derksen, 1995; Subramanian y cols., 2001).

La eliminacion de fosfolipidos, desgomado, es la operacién que ha recibido mas
atencion en lo que se refiere a la posibilidad de usar técnicas basadas en membranas.
Distintas alternativas han sido propuestas, algunas se basan en la eliminacién en fase
miscela (Iwama, 1987; Lin y cols.,1997; Ochoa y cols., 2001; Pagliero y cols., 2001;
Kim y cols., 2002; Souza y cols., 2008; Ribeiro y cols., 2008; Castro y cols., 1993), y



otras, en la eliminacidn en fase aceite sin necesidad de diluir previamente el aceite en el
solvente (Moura y cols., 2006; Koris y Vatai, 2002; Alicieo y cols., 2002; Kartika y
cols., 2003). En el primer caso, subsiste el inconveniente de contar con membranas que
resistan a la accién de solventes orgdnicos, mientras que en el segundo, la elevada
viscosidad del fluido no permite manejar caudales de permeado acordes con la escala de
produccidn para este tipo de industrias.

Actualmente, las membranas mas utilizadas son producidas a partir de polimeros
sintéticos. Las membranas inorgénicas no han recibido suficiente atencién en el campo
de la industria oleaginosa a pesar de poseer ciertas ventajas sobre las membranas
poliméricas, tales como, una elevada estabilidad frente a solventes orgéanicos,
temperaturas elevadas y pH extremos (Sondhi y cols., 2003). Por lo tanto, y desde el
punto de vista de su estabilidad, las membranas cerdmicas se presentan como una
opcién muy favorable para la aplicacion al desgomado. Desde el punto de vista técnico,
la utilizacion de estas membranas esta condicionada a que efectie la separacion deseada
entre los fosfolipidos y el aceite, y a que la disminucion del flujo permeado por efecto
del ensuciamiento producido durante la operacion permanezca acotada.

En esta tesis, se propone analizar el uso de membranas inorgéanicas para efectuar

el desgomado de aceites vegetales en fase miscela.

1.2.  Procesamiento de aceites vegetales

En la obtencion de aceites vegetales comestibles a partir de semillas oleaginosas,
se encuentra involucrado un conjunto de operaciones unitarias. Generalmente, estas
operaciones se agrupan en dos etapas: de extraccion y de refinacion.

La extraccion del aceite desde la semilla es la primera etapa del procesamiento
de aceites vegetales. El tipo de extraccidn por realizar depende del contenido inicial de
aceite en la materia prima. Para semillas de alto contenido oleico, superior al 20% p/p
(por ejemplo, girasol, algodén y colza), la primera extracciéon de aceite se realiza por
prensado mecanico. Para materias primas con contenidos de aceite menores al 20% p/p
(por ejemplo, soja) y para tortas prensadas mecanicamente, se utiliza la extraccion por
solvente. La mezcla aceite-solvente obtenida en la extraccion contiene, por lo general,

una concentracion entre 25-35% p/p de aceite y se denomina “miscela”.
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El solvente mas utilizado en la industria de extraccién de aceites comestibles es
el hexano, pues presenta la caracteristica de ser altamente soluble en aceite y su
recuperacién es mas econdémica debido a su mayor volatilidad, compérada con otros
solventes (Snape y Nakajima, 1996; Koseoglu y Engelgau, 1990).

Después del proceso de extraccion, se realiza la recuperacion del solvente
mediante destilacion hasta lograr un contenido de hexano en el aceite inferior al 1%. El
solvente restante se elimina por contacto con vapor de agua que circula en
contracorriente. El solvente eliminado se recircula hacia el proceso de extraccion.

El aceite crudo finalmente obtenido es refinado removiendo las impurezas
presentes (acidos grasos libres, fosfatidos, clorofila, xantofila y materiales miscelaneos
insaponificables), compuestos que confieren al aceite color y sabor no deseados.

La primera operacion de refinacion del aceite crudo, durante la cual son
removidos los fosfolipidos que confieren turbidez al aceite, es el desgomado. Esta
operacion se realiza adicionando agua al aceite crudo; de esta manera, los fosfolipidos
hidratables se insolubilizan en aceite y son eliminados por centrifugaciéon. Dependiendo
de la oleaginosa utilizada, si el aceite contiene fosfolipidos no hidratables, debe
realizarse otra etapa de desgomado utilizando acido fosférico o nitrico. Las gomas
restantes hidratadas en la solucién con &cido son eliminadas del aceite por
centrifugacion. En la siguiente operacidn, la neutralizacion, los 4cidos grasos libres
(FFAs) son neutralizados con hidréxido de sodio; asi, se producen jabones, los que son
removidos con las gomas remanentes por centrifugacion. Posteriormente, se realiza el
blanqueado, que mejora el sabor y produce aceites estables y con color admisible. En
este proceso, se utilizan tierras de blanqueo acido-activadas o carbon para adsorber y
remover clorofila, xantofila, peréxidos y subproductos indeseados. El aceite blanqueado
se separa de los adsorbentes por (filtraciéon. Finalmente, en la operacion de
desodorizacion, el aceite (que aun contiene pigmentos, compuestos causantes de sabor,
y pequefias cantidades de acidos grasos que no reaccionaron) es calentado con una
corriente de vapor en un equipo que es sometido a alto vacio para eliminar esas
impurezas (Snape y Nakajima, 1996). En la figura 1-1, se muestra un esquema general

de las etapas descriptas.
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Figura 1-1. Diagrama del proceso convencional de extraccién y de refinacién de aceites vegetales

1.2.1. Tecnologia de membranas para procesamiento de aceites vegetales

Cada operacién en el proceso de refinacion de aceite comestible involucra
reacciones quimicas, salvo la etapa final de desodorizado. Estos procesos unitarios
presentan ciertas desventajas: (a) altos costos energéticos, (b) pérdidas significativas de
aceite neutro durante las etapas de purificacién, (c) necesidad de usar elevadas

cantidades de agua y de quimicos (para las etapas de purificacién), (d) generacion
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efluentes contaminantes y (e¢) pérdidas de nutrientes debido a las condiciones extremas
de procesamiento (temperatura y presion) (Jijis y cols., 2001; Koseoglu y Engelgau,
1990; Raman y cols, 1994; Cuperus y Derksen, 1995; Koseoglu, 1995).

La tecnologia de separacion con membranas ofrece una alternativa importante
para resolver los problemas de separacién o de purificacion de sustancias presentes en
una mezcla liquida o gaseosa. Para ello, se basa en la capacidad de las membranas
semipermeables, de naturaleza quimica y fisica apropiada, para discriminar entre
especies (moléculas, particulas, microorganismos) de distintos tamafio, forma
geométrica o composicidn quimica.

Esta tecnologia fue desarrollada inicialmente para la desalinizacion de agua
usando 6smosis inversa y después fue modificada para aplicarla en distintas industrias
de procesos quimicos (pinturas, recuperacion de petrdleo, textil, papel, etcétera). En la
década de los ochenta, se implementd y se intensifico el uso de membranas en las
industrias alimenticia y biotecnoldgica, en las que tanto los procesos de dsmosis inversa
(O] como los procesos de ultrafiltracién (UF), microfiltracion (MF), nanofiltracion
(NF) y finalmente pervaporacién (P¥) permitieron disponer de métodos eficientes y no
agresivos para concentrar, clarificar y purificar una variedad de productos alimenticios y
bioldgicos. En la mayoria de estos casos, la mezcla liquida tratada ha sido de naturaleza
acuosa. Las principales ventajas de esta tecnologia residen en la menor degradacion
térmica del producto, debido a las bajas temperaturas empleadas en el proceso, y en el
reducido consumo de energia requerido para efectuar la separaciéon. Simultaneamente,
se han realizado numerosos estudios dirigidos a la obtencion de membranas de diversas
caracteristicas y materiales (poliméricos € inorganicos).

Al presente, la utilizaciéon de la tecnologia de membranas en la industria
oleaginosa ha sido lenta comparada con su uso en otras industrias, debido a la necesidad
de contar con membranas que resistan al ataque de solventes, a la alta reduccion del
flujo por ensuciamiento de la membrana y a la gran escala de produccion asociada a este
tipo de industria. La aplicacion de esta tecnologia en la industria aceitera se ve reducida
a la produccién de nitrégeno, al tratamiento de desechos, a la recuperacion de
condensados y al tratamiento de agua para caldera. En todos estos casos, las mezclas
son soluciones acuosas liquidas o gaseosas (Cuperus y Derksen, 1995).

En los ultimos afios, se han investigado otras aplicaciones potenciales para la
industria aceitera, entre las que se encuentran la recuperacion de solvente, el

desgomado, la remocion de acidos grasos libres (FFAs), la separacion de tocoferoles, la



eliminacién de catalizadores y la recuperacion de proteinas; todas son aplicaciones en
constante expansion y avance dentro del ambito de las investigaciones cientificas
(Snape y Nakajima, 1996; Koseoglu y Engelgau, 1990; Raman y cols., 1994; Cuperus y
Derksen, 1995; Koseoglu y cols., 1989). En la figura 1-2, se ilustran las operaciones de
refinacién cuando se utiliza tecnologia de membranas para la obtencién de aceite

vegetal comestible.

Materia prima (semilla)
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Figura 1-2. Diagrama del proceso de extraccién y refinacion de aceites vegetales utilizando tecnologia de

membranas

Si comparamos el proceso convencional (figura 1-1) con el proceso alternativo,
que utiliza tecnologia de membranas (figura 1-2), podemos observar que en este ultimo,
después de la extraccién del aceite, se realiza el desgomado seguido por la recuperacion
de solvente (utilizando membranas de UF y NF/OI, respectivamente). En cambio, en €l
proceso convencional, se realiza la evaporacién del solvente y después el desgomado

con agua. En las restantes etapas, se realizan las tres operaciones de origen quimico
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(desgomado, neutralizacion y blanqueo) previas al desodorizado final. En el proceso
alternativo con membranas, s6lo es necesaria una operacion antes del desodorizado: la
eliminacién de acidos grasos libres (desacidificaciéon) del aceite utilizando membranas
de NF. Esto muestra una significativa disminucion en el nimero de etapas necesarias
para obtener el aceite vegetal comestible, una reduccién en el consumo eléctrico, en el

uso de reactivos quimicos y en el posterior tratamiento de los efluentes.

1.2.2. Desgomado de aceite vegetal utilizando tecnologia de membranas

Al considerar la separacion de los fosfolipidos (gomas) de los triglicéridos
(aceite) utilizando tecnologie de membranas, la proximidad en los tamafios moleculares
de los triglicéridos (de peso molecular promedio de 900 Da) y de los fosfolipidos (de
peso molecular promedio de 800 Da) dificulta la aplicacion de esta técnica para su
separacion. Por ello, es necesario conocer la estructura molecular de los fosfolipidos
para comprender la posibilidad de separacion de éstos de los triglicéridos utilizando
membranas.

Los fosfolipidos son moléculas que presentan una estructura lineal no polar
unida a un extremo o cabeza polar, es decir, en la misma molécula, una parte es
hidrofébica (no polar) con su extremo hidrofilico (polar). En la figura 1-3.a, se
esquematiza una molécula de fosfolipido. Esta caracteristica estructural le permite
formar agregados de moléculas de fosfolipidos, denominadas micelas; cualidad que
permite conocerlos como surfactantes. Dependiendo del medio en el que se encuentren,
dichas micelas poseen geometrias diferentes. De esta manera, en medios no acuosos,
como aceite y miscelas aceite/hexano, los fosfolipidos forman micelas inversas
agrupando las cabezas polares hacia el centro del agregado, rodeadndose de los
segmentos no polares que estan en contacto directo con el medio no acuoso. La
figura 1-3.b ilustra la forma de las micelas inversas. El interior de las micelas inversas
(polar) interacciona con moléculas de compuestos polares, tales como, gotas de agua e
impurezas propias del medio. Los extremos no polares se alinean con el medio no polar.
El peso molecular promedio de estas micelas inversas es aproximadamente de
20.000 Da, lo cual posibilita la utilizacién de membranas para su separacion del aceite o
de la miscela aceite/solvente (Raman y cols., 1994; Iwama, 1987; Lin y cols., 1997;

Koseoglu y cols., 1989).
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Figura 1-3.a. Esquema de una molécula de fosfolipido genérica. b. Estructura de las micelas inversas de

fosfolipidos en medios no acuosos (Lin y cols., 1997)

Por otro lado, es necesario conocer el parametro que permite determinar la
concentracion de fosfolipidos a partir de la cual dichas micelas comienzan a formarse.
Surge asi la concentracién micelar critica (CMC), que representa la concentracion
minima de moléculas de fosfolipidos por encima de la cual comienzan a formarse las
micelas. Asi, Hancer y cols. (2002) y Subramanian y cols. (2001) analizaron la
formacion de micelas de fosfolipidos para miscelas de aceite de soja/hexano (CMC de
250 ppm de fosfolipidos); y para aceite de girasol alto oleico y aceite de soja (CMC de
440 y 1020 ppm de fosfolipidos, respectivamente). La obtencién de valores de CMC lo
suficientemente bajos en las miscelas aceite/hexano permite considerar que los
fosfolipidos (gomas) se encuentran en su mayoria formando micelas inversas.

Para comprender claramente el funcionamiento de la tecnologia de separacién
con membranas, otro aspecto importante es conocer y diferenciar los materiales de

elaboracion de las membranas.
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Teniendo en cuenta el material de sintesis de las membranas, se las puede
clasificar en dos grupos: poliméricas e inorganicas. Las primeras en ser desarrolladas
fueron las membranas poliméricas, actualmente existe una gran variedad en el ambito
comercial, por esto han recibido mayor atencion en los procesos de desgomado (Raman
y cols., 1994; Iwama, 1987; Koseoglu, 1995; Lin y cols., 1997; Koseoglu y cols., 1989;
Subramanian y Nakajima, 1997; Ochoa y cols., 2001; Pagliero y cols., 2001; Kim y
cols., 2002; Moura y cols., 2005; Koris y Vatai, 2002; Alicieo y cols., 2002; Kartika y
cols., 2003) y se han publicado numerosas patentes (Sen Gupta, 1978; Jirjis y cols.,
2001; Koseoglu y cols., 2004). En cambio, las membranas inorganicas ceramicas son de
mas reciente utilizacion en el proceso de refinacidén de aceites, y su participacion en el
proceso de desgomado también es objeto de reciente andlisis (Suzuki y cols., 1992;
Alicieo y cols., 2002; Carvalho y cols., 2006; Souza y cols., 2008; Ribeiro y cols.,
2008).

Las ventajas que presentan las membranas inorganicas ceramicas frente a las
poliméricas son: (1) mejores caracteristicas de resistencia mecénica, lo que le confiere
una vida util mas prolongada; (2) posibilidad de trabajar en un amplio rango de
temperaturas y presiones, y (3) alta resistencia quimica, que le da la capacidad de
trabajar con solventes organicos y en un amplio rango de condiciones de pH (Sondhi y
cols., 2003). Estas ventajas tornan atractivo considerar el empleo de las membranas
ceramicas para este trabajo.

Han sido propuestas diferentes alternativas para realizar el desgomado, algunas
se basan en la fase miscela (concentracion cominmente utilizada entre 20-35% p/p), y
otras, en la fase aceite desolventizado. Investigaciones han trabajado en sistemas
operados en fase miscela (Iwama, 1987; Lin y cols., 1997; Ochoa y cols., 2001; Pagliero
y cols., 2001; Kim y cols., 2002; Carvalho y cols., 2006; Souza y cols., 2008; Ribeiro y
cols., 2008). Iwama (1987) utiliz6 una membrana polimérica comercial de UF
(elaborada de poliimida con corte de peso molecular, WMCO, de 20.000 Da) para el
desgomado de miscela de aceite de soja crudo/hexano, y analizé el efecto de la presion,
la temperatura y la concentracion de miscela sobre el flujo permeado de miscela y la
retencion de fosfolipidos. Por su parte, Lin y cols. (1997) analizaron los efectos de estos
mismos pardmetros en el desgomado de miscelas de aceite de algodon/hexano,
comparando dos membranas poliméricas comerciales de diferentes materiales: una
membrana DS-7 con WMCO de 1.000 Da de Desalination Systems, Inc. y una
membrana SEPA-ANO3 con un WMCO de 15.000 Da de Osmonic Inc. En tanto, Ochoa
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y cols. (2001), Pagliero y cols. (2001) y Kim y cols. (2002) compararon el
comportamiento permeoselectivo (retencion de gomas y caracteristicas de
permeabilidad) de membranas poliméricas de elaboracion propia y comerciales en el
desgomado de miscelas de aceite de soja‘hexano. Ademds, Kim y cols. (2002)
presentaron un andalisis de los efectos de la temperatura, de la velocidad de agitacion y
de la concentracion de aceite de la miscela alimentada sobre el sistema de permeacion,
utilizando membranas poliméricas de propia elaboracion.

Respecto de las investigaciones realizadas utilizando membranas ceramicas, para
sistemas alimentados con miscelas, Carvalho y cols. (2006) utilizaron dos membranas
ceramicas (elaboradas de alumina), con tamafios de poros de 0,01 y 0,05 pm, para el
desgomado de miscela de aceite de soja crudo/hexano y compararon la influencia de la
presion y de la velocidad tangencial sobre la retencién de gomas y el flujo permeado;
mientras que Souza y cols. (2008) y Ribeiro y cols. (2008) presentaron analisis de
regresion multiple para correlacionar la influencia de los parametros de operacion
(presion, velocidad tangencial y concentracion de miscela alimentada) sobre el flujo
permeado y la remocién de fosfolipidos, para membranas cerdmica de UF de alimina de
0,05 y 0,01 pm, respectivamente.

Por otro lado, se ha investigado el desgomado de aceites vegetales a partir del
aceite desolventizado (Moura y cols., 2005; Koris y Vatai, 2002; Alicieo y cols., 2002;
Kartika y cols., 2003). De esta manera, Moura y cols. (2005) compararon la estabilidad
de una membrana polimérica de UF (elaborada de polietersulfona) en el desgomado de
aceite de soja desolventizado y de miscela al 75% p/p hexano, y analizaron, ademas, la
influencia del contenido de fosfolipidos en la alimentacién y la presion sobre los
parametros caracteristicos para el desgomado. En tanto, Koris y Vatai (2002) y Kartika
y cols. (2003) se focalizaror en la purificacion de aceites crudos de soja y de girasol
(Koris y Vatai, 2002) y de aceite crudo de girasol (Kartika y cols., 2003) mediante el
uso de membranas poliméricas de UF y consideraron los efectos de la temperatura, de la
presion y de la velocidad de flujo sobre la retencion del sistema. Por su parte, Alicieo y
cols. (2002) evaluaron la influencia de la temperatura y de la presion sobre el flujo
permeado de aceite de soja a través de una membrana ceramica (con tamarfio de poro de
0,01 pm de Shumacher GMBH-Ti 01070) y de una membrana polimérica de polisulfona
con WMCO de 100.000 Da (AIG Technology Corp.).

Si comparamos los resultados obtenidos por sistemas que operan con miscela

aceite/solvente y los de sistemas que operan con aceite desolventizado, en todos los

i
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casos analizados, el flujo permeado es inferior para este ultimo; esto se debe a que el
aceite puro posee mayor viscosidad que su miscela correspondiente.

Una de las mayores dificultades encontradas en la utilizacién de membranas
poliméricas en desgomado de miscelas aceite/hexano es su limitada estabilidad frente a
los solventes organicos. Por ello, muchas investigaciones, se han centrado en analizar
comparativamente el funcionamiento de separacion y de estabilidad frente a solventes
organicos de las membranas comerciales y de elaboraciéon en laboratorio, con la
finalidad de favorecer la separacion y la durabilidad del elemento de membrana. Ochoa
y cols. (2001) presentan un analisis de estabilidad de membranas poliméricas de propia
elaboracion frente a hexano y concluyen que las membranas elaboradas con
polivinilidenfluorado (PVDF) son mas estables a hexano que las de polietersulfona
(PES) y de polisulfona (PSf). Ademas, Pagliero y cols. (2001) compararon el flujo
permeado de hexano y los efectos de la presion y de la temperatura sobre dos membrana
poliméricas una de PVDF de elaboracién propia y una comercial de poliimida (PI); y
obtuvieron flujos superiores en el primer caso, pero los efectos de la presion y de la
temperatura son superiores y desgastan mas a la membrana.

También se han analizado las permeabilidades de membranas cerdmicas frente a
solventes organicos, orientando los esfuerzos a lograr flujos permeados mayores a los
obtenidos habitualmente para estas membranas. De esta manera, en la bibliografia
consultada, se analiza la posibilidad de modificacion de la capa de separacion, capa
activa, de la membrana utilizando compuestos que cambian la caracteristica superficial
de la membrana, para obtener lo que comunmente se denomina “modified ceramic-
supported polymeric membrane” (CPS). Asi, Castro y cols. (1993) modificaron una
membrana cerdmica de silicio con un material polimérico (polivinilpirrolidona) y
compararon la permeabilidad de agua y seis solventes (agua, etanol, 1-propanol, 1-
butanol, tolueno y ciclohexano) para la membrana sin modificar y modificada;
concluyeron que el fendmeno de hinchamiento (caracteristico de la permeacion de
solventes organicos en membranas poliméricas) provocd una disminucion del flujo
permeado en la membrana modificada. Por su parte, Tsuru y cols. (2004) modificaron
una membrana de silicio-zirconio de NF con trimetil-cloro-silano, para analizar los
mecanismos de permeacion de hexano; observaron que la membrana hibrida no presenta
un decaimiento del flujo permeado de hexano durante la experiencia, lo cual si ocurre
para la membrana sin modificar. Esto muestra la diferencia entre la quimica superficial

de la membrana modificada (hidrofobica) y la membrana sin modificar (hidrofilica).
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Mientras tanto, Dafinov y cols. (2002) modificaron membranas ceramicas por medio de
la quimiadsorcién de alcoholes (etanol, n-propanol, metanol, n-octanol) utilizando dos
procedimientos alternativos, el primer consistié en secar la membrana durante dos horas
y luego hacer permear el alcohol; y en el segundo procedimiento la modificacién de la
membrana se realizé vaporizando el alcohol dentro de la misma a presiéon y temperatura
controlada. Luego de los tratamientos se efectu6 la permeacion de agua. Del anélisis de
los resultados, concluyeron que el segundo procedimiento permite la modificacion de la
membrana, lo cual le confiere caracteristicas hidrofobicas disminuyendo
apreciablemente la permeabilidad del agua.

Existen estudios que se han dedicado a comparar el uso de membranas
ceramicas frente a membranas poliméricas, para el desgomado de aceites vegetales. De
esta manera, Alicieo y cols. (2002) mostraron las ventajas que posee la ultrafiltracion de
aceite crudo desolventizado utilizando membranas ceramicas frente a membranas
poliméricas; obtuvieron mayor separacién de fosfolipidos (retencién del 99%) para una
membrana de y-A1203/TiO2 que para la membrana de polisulfona (retencion del 73%).
También se obtuvo una mayor separacion de otras impurezas presentes en el aceite
crudo (4cidos grasos libres, clorofila) y una disminucién en el color del aceite. Como
contrapartida, €l flujo permeado en la membrana cerdmica fue aproximadamente tres
veces inferior al de la membrana polimérica.

Los resultados encontrados en la bibliografia nos permiten inferir la potencial
aplicacién de las membranas cerdmicas en sistemas aceite vegetal’hexano. Ademas,
permiten plantear interrogantes sobre la perfomance de separaciéon de dichos sistemas y
los fenémenos fisicos-quimicos que tienen lugar, lo que permite separaciones mas o

menos selectivas de los componentes alimentados al sistema.

1.3.  Objetivos y propuesta de trabajo

1.3.1. Hipotesis de trabajo

Es posible utilizar membranas ceramicas para realizar el desgomado de aceites

vegetales.
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1.3.2. Objetivos

El objetivo principal de esta investigacion es evaluar la eficiencia de la
tecnologia de membranas para la separacion de fosfolipidos contenidos en miscelas de
aceite (crudo y desgomado) de soja/hexano, utilizando un modulo tubular de flujo
cruzado con una membrana ceramica comercial de ultrafiltracion. Dentro de este marco
general, se propone lograr los siguientes objetivos especificos:

@ Evaluar la eficiencia de membranas inorgénicas comerciales de
ultrafiltracion para la purificaciéon de aceites crudos y desgomados a partir de sus
miscelas.

@  Proponer modelos matematicos que permitan evaluar los mecanismos de
ensuciamiento de las membranas en el proceso de desgomado de miscelas

aceite/hexano.

1.3.3. Metodologia y estructura de trabajo

Esta tesis se encuentra diagramada en cinco capitulos; en el presente capitulo se
realiza una resefia y estado del arte del tema a tratar y se plantan los objetivos
perseguidos durante el desarrollo del trabajo.

En el Capitulo 2 se describen brevemente las caracteristicas de las membranas
utilizadas en los distintos procesos de separacion, y se presentan las particularidades de
las membranas ceramicas, pues la membrana utilizada en este trabajo corresponde a esta
clasificacién. Se presentan los arreglos de flujo posibles en los sistemas de filtracion
con membranas, junto con ias caracteristicas principales de la configuracion de flujo
seleccionada. A continuacién, se describen los fenomenos que provocan variaciones en
el comportamiento permeoselectivo de las membranas de ultrafiltracién tales como: la
polarizacion por concentracién y ensuciamiento de la membrana (la formacién de la
capa de gel, la adsorcion y el bloqueo de poros). Por ultimo, se describe el modelo que
permite representar €l comportamiento de permeacion de soluciones a través de

membranas de ultrafiltracion “modelo de Hagen-Poiseuille”.
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En el Capitulo 3, se presentan los sistemas de permeacién y de limpieza de l& z-'bl'we‘x‘o

membrana y las caracteristicas de la membrana seleccionada para este estudio. A
continuacion, se estudia el comportamiento de la membrana seleccionada frente al
solvente utilizado para la formacion de la miscela de aceite de soja/solvente (hexano).
Se considera el flujo permeado de hexano para analizar la presencia de la adsorcion de
componentes de la alimentacion sobre la superficie de la membrana. Posteriormente se
estudia el efecto de la temperatura y la presion de transmembrana en el flujo permeado
de hexano y se determina el mecanismo de transporte de hexano a través de la
membrana. Lo cual permitid evaluar la resistencia de la membrana, utilizada en el
analisis de permeacion de miscela.

En el Capitulo 4 se estudia la eliminaciéon de fosfolipidos (desgomado) de
miscelas de aceite crudo y desgomado de soja‘hexano, utilizando un sistema de
ultrafiltracion. Para ello, se determinan los flujos permeado de miscela en funcion del
tiempo, analizando los efectos de la presion de transmembrana y la temperatura con la
finalidad de determinar la existencia de los efectos de ensuciamiento y/o polarizacion en
la membrana durante la separacion. Se realiza la interpretacion y andlisis del
comportamiento permeoselectivo mediante la aplicacion del modelo de Hagen-
Poiseuille, la retencion de fosfolipidos y el analisis de color.

En el Capitulo 5 se presentan las conclusiones y los principales logros obtenidos
en la ejecucion del presente trabajo de investigacion, como asi también sugerencias y
propuestas de metas futuras en la bisqueda de optimizar los objetivos propuestos.

En el anexo se encuentran tabulados los datos de densidades y viscosidades del
hexano y de la miscela para diferentes temperaturas y por ultimo se evalla la energia de
activacion para la viscosidad de la miscela de aceite de soja’hexano con concentracion
25% p/p.
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CAPITULO 2: PROCESOS CON MEMBRANAS

2.1. Introduccion

Los procesos de separacion por membranas representan un conjunto de
tecnologias basadas en el transporte selectivo de uno o mas componentes de una mezcla
liquida o gaseosa, a través de una membrana semipermeable. Tales procesos se aplican
tanto en la concentracion como en el fraccionamiento de iones, moléculas y
macrosolutos. En la separacion por membranas se aprovechan diversos mecanismos de
transporte asociados a propiedades fisico-quimicas de los compuestos a separar tales
como dimension molecular, solubilidad, difusividad, carga eléctrica, tensién de vapor,
afinidad quimica, etc. Tales propiedades permiten seleccionar el tipo de potencial
externo (fuerza motriz) que promueve el proceso de separacion.

En este capitulo se da una breve descripcion de los procesos de membranas. Se
hace una revisiéon de los distintos tipos de membranas y su clasificacion segun su
naturaleza, estructura interna y externa, especialmente las membranas ceramicas
utilizadas en el presente trabajo.

Se presentan los fenomenos de transporte involucrados en los procesos de
separacion con membranas: polarizacion por concentracion, capa de gel y
ensuciamiento de la membrana. Se estudia el modelo utilizado para correlacionar el
flujo de permeado del solvente puro y de solucién alimentada a través de la membrana
en funcion de las caracteristicas del sistema y la fuerza impulsora.

Por ultimo se realiza una revisién especial sobre estudios que analizan las

interacciones fluido-membranas (afinidades polares) en soluciones no-acuosas.
2.2. Coémo funciona una membrana

Uné membrana es una barrera semipermeable que separa diferentes especies de
una mezcla restringiendo o regulando el pasaje de algunos componentes. Generalmente,
los diferentes procesos de membranas son gobernados por alguna de las siguientes
fuerzas impulsoras: la diferencia de presion, la diferencia de potencial eléctrico o la
diferencia de concentracién. A su vez, estos procesos se diferencian de acuerdo a las
caracteristicas que reune el conjunto membrana-fluido.

Los procesos que resultan de importancia para este estudio son aquellos que

involucran como fuerza impulsora para la separacion, la diferencia de presion a través
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de la membrana. La membrana, es considerada una fase relativamente fina, que se
encuentra entre dos fases (1 y 2), permitiendo el transporte de algunos componentes y
reteniendo otros. La fase 1 se llama generalmente “alimentacion”, mientras que la fase 2
se denomina “permeado” y estd formada por los componentes que atraviesan la
membrana y, generalmente, se encuentran bajo presion atmosférica; el “retenido” es la
porcidn de la alimentacion retenida en el lado de alta presion.

Una clasificacion de los procesos que tienen como fuerza impulsora a la presion
se realiza sobre la base del tamafio molecular de los componentes que se deben separar.
En orden creciente del tamafio de las particulas por separar, estos procesos se
denominan: osmosis inversa (OI), nanofiltracion (NF), ultrafiltracion (UF) y
microfiltracién (MF); el rango de presiones utilizado en cada caso es una caracteristica
que diferencia a estos procesos.

Un parametro importante que permite determinar la selectividad de la membrana
de ultrafiltracion es el corte de peso molecular denominado “cut-off” 0 WMCO, el cual
se define como aquel peso molecular que es rechazado por la membrana en un 90%. De
esta manera, en la tabla II-1, se detalla una clasificacién por didmetro promedio de poro
de la membrana, por WMCO vy por rango de presiones para diferentes procesos de

membranas.

Tabla II-1. Clasificacion de procesos de membranas cuya fuerza impulsora es la

diferencia de presion

Proceso Fuerza Retenido Permeado Aplicacién
Impulsora industrial
Microfiltracion Diferencia de  Particulas. Disolventes;  Lavado de
(MF) presion Diametro 400- componentes  pigmentos;
0,1-5 bar 20.000 A diluidos limpieza y reciclaje
WMCO superior de agua-jabodn;

Q
100 kDa separacion de

emulsiones aceite-
agua; combinacion
de extraccion

solidos y filtracion
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Ultrafiltracion  Diferencia de Particulas, Disolventes;  Concentracion y
(UF) presion macromoléculas. componentes limpieza de
1-10 bar Didametro 30- diluidos con  productos
1000 A masa biotecnolégicos;
%4 WMCO 1-100 molecular concentracion de
kDa pequefia; albiimina, gelatina,
iones suero
Nanofiltracion Diferencia de Particulas; Disolventes;  Limpiezay
(NF) presion sustancias componentes  concentracion de
10-40 bar diluidas; iones diluidos con  productos, como
polivalentes. masa colorantes,
: ; E :& ud Diametros de molecular productos
particulas entre ~ muy pequefia; quimicos,
8-80 A iones productos
WMCO entre = monovalentes farmacéuticos;
200-1000 Da concentracion,
reciclaje y limpieza
de aguas residuales
Osmosis Diferencia de Particulas y Solamente Desalinizacion de
inversa (OI) presion todos los disolventes agua de mar;
10-200 bar componentes (agua, limpieza de aguas
ﬁ%&kﬂ. diluidos metanol, residuales; reciclaje
menor de 10 Ay etanol) de productos;
200 Dalton concentracion de

productos
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2.2.1. Estructura de las membranas ceramicas

Los distintos tipos de membranas se pueden clasificar tomando como parametros
la naturaleza de la membrana, su estructura interna, su estructura externa y los
mecanismos de transportes involucrados. En la tabla II-2, se resume una clasificacion de
las membranas. A continuacion, se describen en forma mas detallada las membranas

inorgénicas, dado que son las utilizadas en este trabajo.

Tabla I1-2. Clasificacion de membranas (Martinez, 1999; Ochoa, 1997)

Biolégicas
Metalicas
Inorganicas De vidrio
Naturaleza  Sintéticas Ceramicas
Organicas Poliméricas
Mixtas Polimérico-
ceramicas
) Densas
Porosidad
Porosas
Microestructura _ Simétricas
Configuracion o
Estructura Asimétricas
(sintéticas) Liquidas
Laminares

Macroestructura Tubulares

Fibras huecas

Flujo fase gaseosa Tipo Knudsen

Mecanismo Porosas ) . De flujo viscoso
Flujo fase liquida i o

de Convectivo-difusivo

transporte ~ Densas Adsorcion-difusion

(sintéticas) De cambio i6nico Catiénico-aniénico
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Las membranas inorganicas se clasifican en tres grupos principales: metélicas,
de vidrio y ceramicas.

Las membranas metalicas se obtienen por la sinterizacion de polvos metélicos
de wolframio, molibdeno, niquel, hierro, aluminio, platino, cobre, plata, oro, etcétera.
Su principal aplicacion es la purificacién o separacién de gases con alta difusividad
(principalmente hidrogeno), la microfiltracion y la ultrafiltracion. Estas membranas se
elaboran con forma geométrica de laminas planas y tubulares.

Las membranas de vidrio se preparan a partir del 6xido de silicio, y en funcién
de los aditivos afiadidos durante su elaboracion (boro, fosforo, sodio, etcétera), se
pueden obtener distintas propiedades. Se utilizan para mediciones de permeabilidad de
gases de bajo peso molecular (hidrégeno, oxigeno, argon) en funcion de la temperatura.

Las membranas ceramicas son las de mayor desarrollo, ya que poseen un
amplio campo de aplicacion. Se fabrican por combinacion de un metal (aluminio,
titanio, zirconio) con un no metal, lo que forma 6xidos, nitruros o carburos. De todos
ellos, los mas utilizados son los 6xidos metalicos, principalmente 6xido de aluminio
(alfa o gama alimina), y los Oxidos de zirconio (Marchese y cols., 1995; Martinez,

1999; Ochoa, 1997).

Microestructura de la membrana

Las propiedades de transporte de las membranas, como la permeaciéon y la
eficiencia de separacion, dependen en gran medida de las caracteristicas de la estructura
interna y de la arquitectura de las membranas; a continuacion, se realiza una breve
resefia de estas cualidades.

Dependiendo de que contengan o carezcan de orificios, las membranas pueden
ser porosas o densas.

Las membranas porosas son aquellas en las que su estructura microscopica se
puede asemejar a una barrera perforada; esto permite que sea atravesada por aquellos
componentes de tamafio inferior al tamaiio de los poros de la membrana.

Las membranas densas consisten principalmente en una pelicula homogénea a
través de la cual se separa una mezcla bajo la accion de una fuerza impulsora de
presion, concentracion o gradiente de potencial eléctrico. Su mecanismo de transporte
depende de la solubilidad y de la difusividad de las moléculas transportadas a través del

material. Aunque no tienen poros propiamente dichos, se puede hablar de didmetro de
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poro equivalente, considerando, por ejemplo, el mayor tamafio de las moléculas que son
capaces de atravesarla. Las membranas inorganicas densas se elaboran a partir de capas
de s6lidos metalicos, como las utilizadas para la separacidon de hidrégeno; o de mezclas
de 6xidos conductores electronicos o idnicos, para la separacion de oxigeno (Marchese
y cols., 1995).

Considerando su arquitectura/configuracion microscopica, las membranas
porosas se pueden clasificar en simétricas y asimétricas:

Las membranas simétricas son aquellas en las que sus propiedades
morfoldgicas (por ejemplo, diametro de poro, porosidad, tortuosidad) y sus propiedades
funcionales (por ejemplo, permeabilidad, retencién) no dependen de la cara de la
membrana que se elija para realizar el andlisis. En la figura 2-1.a. se muestra un
esquema de los poros de una membrana simétrica de poros cilindricos.

Las membranas asimétricas poseen propiedades morfologicas y funcionales
diferentes en ambas caras de la membrana. Teniendo en cuenta la cantidad de materiales
utilizados en la elaboracion de las capas que conforman la membrana, se pueden
clasificar en homogéneas o compuestas, como se muestra en la figura 2-1.b. y 2-1.c.,
respectivamente. Las membranas compuestas poseen una estructura de doble capa: una
capa fina y una capa porosa; la primera les proporciona las caracteristicas de
permeoselectividad, y su espesor puede ser muy pequefio comparado con el de la otra
capa. La capa porosa posee poros de didmetro mucho mayor; por este motivo, no
influye en las caracteristicas de funcionalidad y proporciona resistencia mecénica a la

membrana.

Figura 2-1. Arquitectura de las membranas porosas: a. y b. homogéneas simétrica y asimétrica,

respectivamente; ¢, asimétrica compuesta con poros interconectados (Burggraaf y Cot, 1996)
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Macroestructura de la membrana

La mayorfa de las membranas cerdmicas comerciales poseen dos
configuraciones, planas y tubulares. Las planas se ensamblan en médulos de placa y
marco utilizando membranas en forma de discos u hojas; y las membranas tubulares en
moédulos tubulares. En la figura 2-2.a. se muestra una fotografia de membranas

cerdmicas tubulares simples, y en la figura 2-2.b. las membranas planas de disco.

Figura 2-2.Membranas cerdmicas con forma: a. tubulares (Orelis, Francia, 28 de julio de 2009) y

b. discos (Spintek, EE. UU., 28 de julio de 2009)

Para incrementar el 4rea por unidad de volumen del elemento de membrana se
busca que estas posean altas relaciones drea de flujo/volumen. Como se muestra en la
figura 2-3, se han desarrollado elementos monoliticos multicanales, los cuales pueden
ser combinados en un médulo y formar un panal de elementos de permeacion. Se han
reportado relaciones drea de flujo/volumen para tubos simples de entre 30-250 m*/m’ y
para monoliticos multicanales de entre 130-400 m*/m’, y por encima de 800 m*m’ para
panales de monoliticos multicanales (Li, 2007).

Para mayores incrementos de la densidad de empaquetamientos, se utilizan los
moédulos de membranas de fibras huecas, como se muestra en la figura 2-4. Estos
médulos ofrecen altas densidades de empaquetamiento, alrededor de 9000 m?*m?,
comparado con densidades de 30-500 m*/m’ para las membranas de planas y tubulares.
El mayor desafio en la preparacién de membranas de fibras huecas radica en la
necesidad de vencer la fragilidad fisica asociada con los materiales cerdmicos,

especialmente para aplicaciones a altas temperaturas.
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Figura 2-3. Membranas cerdmicas multicanales monoliticas (Hitech, China, 28 de julio de 2009)

Figura 2-4. Médulo y membrana cerdmica de fibra hueca (Hyflux, Singapore, 28 de julio de 2009)

La membrana utilizada para el desarrollo de este trabajo es una membrana
tubular cerdmica de 6xido de zirconio compuesta por un soporte poroso de carbono
sobre el que se deposita la capa activa de 6xido de zirconio. En la figura 2-5, se muestra
una microfotografia de SEM (siglas en inglés de Microscopio de Barrido Electronico)
de una membrana de 6xido de zirconio Carbosep tipo M2 de WMCO 15 KDa. En la
figura 2-5.a. se observa un corte transversal de la membrana, esto permite apreciar las
dos capas que forman la membrana: la capa activa de 6xido de zirconio (COCHE) y el
soporte poroso de carbono (SUPPORT); y en la figura 2-5.b. se observan tres
microfotografias de la superficie activa con diferentes resoluciones: 100X, 10kX y
25,4kX, de izquierda a derecha, respectivamente.

En la membrana cerdmica de 6xido de zirconio, su estructura cristalina
compacta, sus fuertes uniones quimicas y su alta resistencia le proveen estabilidad
quimica, mecdnica y térmica. Respecto de la estabilidad quimica, puede considerarse al
6xido de zirconio como un anfétero, ya que es resistente tanto al ataque de 4cidos como

de bases, caracteristica que comparte con la aldmina (Al,O3;) (Bhave, 1991).
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La macroestructura de la membrana utilizada en este trabajo es tubular, a escala
laboratorio y se analizan sistemas de una inica membrana dentro de un médulo tubular

disefiado para ésta.

Figura 2-5. Microfotografias SEM de una membrana de ZrO, tipo M2. a. Corte transversal y b. superficie

activa (resoluciones: 100X, 10kX y 25,4kX, de izquierda a derecha, respectivamente)

2.2.2. Configuraciones de flujo

El disefio del modulo de membrana es una etapa importante en los procesos de
separacion con membranas. Al analizar las diferentes configuraciones posibles, se deben
tener en cuenta las necesidades mecanicas e hidrodindmicas, para asi definir el sistema
apropiado para el desarrollo del trabajo.

De esta manera, se establecen dos configuraciones: de flujo cruzado (cross-flow)
y de extremo cerrado (dead-end). Las diferencias mas importantes entre estas son: la
direccidén relativa entre el flujo alimentado y el flujo permeado, y la cantidad de
corrientes de proceso. En la figura 2-6, se muestran las dos configuraciones de flujo. En

el arreglo de extremo cerrado, hay dos corrientes de proceso: la alimentaciéon y el
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permeado; ambas poseen la misma direccion: son perpendiculares a la membrana. En
las distribuciones de flujo cruzado, hay tres corrientes: alimentacion, permeado y
retenido; y la direccién del flujo alimentado es paralelo a la membrana y perpendicular

al permeado (Zeman y Sydney, 1996; Li, 2007).

Ensuciamiento

Alimentacion F o
e f; Flujo
/T
‘I" -
—»>
a. tiempo
A
Og O O By (0N SE \ Flujo
Alimentacion EFeide ¥ {L 1] % Retenido SN~
e
[ 800 Q Ensuciamiento
w#fé%ﬁemﬁfﬂ% e
b. — —
Permeado tiempo

Figura 2-6. Configuraciones de flujo en la UF: a. sistema de extremo cerrado y b. sistema de flujo

cruzado (Li, 2007)

Para el desarrollo de esta investigacion, se optd por un sistema de flujo cruzado,
ya que ofrece la ventaja de minimizar los fenomenos superficiales responsables de la
polarizacion de concentracion y del ensuciamiento de la membrana (figura 2-6). Esta
caracteristica se debe a que el flujo tangencial a la membrana produce turbulencia y
arrastre de particulas a través de la corriente de retenido, corriente que no se encuentra
en los sistemas de extremo cerrado, lo que permite mayores velocidades de

transferencia de masa y menos ensuciamiento.
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2.3. Fenomenos de transporte en la membrana

Generalmente, al considerar el transporte de soluto y de solvente, en los
procesos de separaciéon con membranas en fase liquida, se distinguen tres tipos de
fendmenos que se desarrollan:

@ en cercanias de la cara activa de la membrana (polarizacion);
@ en las interfases (ensuciamiento) y
@ dentro de la estructura de la membrana (transporte interno de masa).

Los fendémenos de polarizacion y de ensuciamiento son controlados
principalmente por la cinética de transferencia de masa y por la hidrodindmica del
sistema; y el transporte interno de masa es controlado por el equilibrio termodinamico

(Burggraaf'y Cot, 1996).

2.3.1. Polarizacion por concentracion

El fenémeno de polarizacion por concentracion puede analizarse considerando la
capacidad de las membranas de transportar un componente mas rapidamente que a otros
y de retener parcial o totalmente a algunos; esto provoca la acumulacion de moléculas
retenidas en la superficie de la membrana (capa de soluto altamente concentrada) que
gjercen resistencia a la transferencia de masa. Esta alta concentracidn de soluto cercana
a la membrana genera una retrodifusion del soluto desde la pared hacia seno del liquido.
En estas condiciones, el flujo permeado es fuertemente influenciado por la
retrodifusién; este fenémeno es el responsable de la disminucién de flujo permeado a
poco tiempo de iniciar la experiencia de permeacién, para MF, UF y NF. Este efecto se
controla ajustando las condiciones de disefio y de operacién del sistema.

Asociada con la polarizacion por concentracién, se encuentra la formacion de
capa de gel. Que esto ocurra depende de la concentracion de moléculas de soluto
adyacente a la superficie de la membrana (C,). Cuando dicha concentracién es lo
suficientemente alta como para igualar la concentracion en la pared de la membrana
(Cv), entonces se forma una capa de moléculas de soluto denominada “capa de gel”
cuya concentracion es igual a C,,. La figura 2-7 ilustra el perfil de concentraciones de un
soluto bajo el efecto de formacion de capa de gel, las concentraciones del soluto en la

alimentacion, capa de gel, pared y permeado son: Cy, C,, C,, y Cp, respectivamente.
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Figura 2-7. Esquema de concentracion de soluto en la interface membrana/solucion bajo el fenomeno de

capa de gel

2.3.2. Ensuciamiento de la membrana

Uno de los factores limitantes en las aplicaciones industriales de microfiltracion
y de ultrafiltracién es el ensuciamiento de la membrana, que se caracteriza por una
alteracion irreversible de la membrana y que es causado por interacciones fisicas y/o
quimicas especificas entre la membrana y los componentes presentes en las corrientes
de proceso. Por lo general, este fenomeno se manifiesta con declinacién del flujo
permeado y alteracion en la selectividad de la membrana; estos cambios contintian en el
tiempo y, eventualmente, requieren limpiezas extensivas o recambio de la membrana.

Con frecuencia, los efectos que el ensuciamiento causa sobre el flujo permeado y
sobre la selectividad de solutos son muy similares a los asociados con la polarizacion
por concentracion. Sin embargo, la polarizacion es un fendmeno reversible que puede
ser controlado ajustando las condiciones de operacion del sistema. Ademas, la velocidad
y el alcance del ensuciamiento es una funcion que se debe plantear utilizando mecanica
de fluidos. Por otro lado, los cambios en las propiedades de la membrana causados por
ensuciamiento y por la polarizacion por concentracién pueden frecuentemente ser
revertidos por retrolavado a altas velocidades de flujo cruzado y con limpiezas
quimicas.

En principio, todos los componentes que se encuentran en las corrientes de
proceso pueden ensuciar la membrana. La naturaleza y el alcance del ensuciamiento son

determinados por las caracteristicas fisicas y quimicas de los componentes de la
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membrana. En muchos sistemas, las especies causantes de efectos de ensuciamiento
estdin presentes en cantidades de trazas, con concentraciones virtualmente
independientes de los componentes principales involucrados en la separacion.

En la figura 2-8, se ilustra la variacion de flujo permeado en funcién del tiempo
de avance de una experiencia de ultrafiltracion. Asi, la influencia de la polarizacion por
concentracion ocurre al comienzo de la experiencia (véanse (ii) y (iii) en figura 2-8) y
trae aparejado una disminucién del flujo permeado como respuesta al ordenamiento y a

la concentracion de moléculas en cercanias de la pared de la membrana.

@

K (ii)

Flujo permeado, J

tiempo

Figura 2-8. Esquema de flujo permeado en funcién del tiempo para: (i) solvente puro; y soluciones (ii)

bajo los efectos de polarizacion y (iii) bajo los efectos de polarizacion y de ensuciamiento

A medida que el proceso de ultrafiltracién avanza, las disminuciones en el flujo
permeado se asocian a los fendmenos responsables del ensuciamiento de la membrana
(véase (iii) en figura 2-8), siendo la adsorciéon de componentes de la alimentacion (sobre
la superficie de la membrana y los poros) y el bloqueo u obstruccién de poros los
fenémenos asociados a este comportamiento.

La adsorcion, denominada adsorcion primaria, ocurre antes de que la presion de
transmembrana haya sido aplicada y de que el proceso de ultrafiltracion se inicie; y tan
pronto como la solucién de alimentacidén entra en contacto con la superficie de la
membrana, las moléculas de soluto se adsorben en la superficie y en el interior de los
poros superficiales de la membrana, como se muestra en la figura 2-9.a. La intensidad
del fenomeno depende de factores tales como: la naturaleza del material de la

membrana, el tipo de soluto y su concentracion.
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El bloqueo de poros se da cuando existe una adsorcion anormal en la superficie
o en los poros, la figura 2-9.b. ilustra este fenémeno. El bloqueo de poros genera una
resistencia adicional al flujo y disminuye la eficiencia de ultrafiltracién.
En la figura 2-9.c. y d. se ilustran los fendmenos de polarizacion y formacion de la capa

de gel, respectivamente.
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Figura 2-9. Fenémenos presentes en los procesos de separacion con membranas: a. adsorcion, b, bloqueo

de poros, ¢. polarizacion por concentracion y d. formacion de la capa de gel

2.4. Modelo de transporte a través de membranas de ultrafiltracion

El transporte de materia en membranas de ultrafiltracién corresponde al
mecanismo de flujo viscoso a través de un medio poroso. El flujo permeado de un
solvente puro a través de una membrana de UF puede modelarse mediante la ley de
Hagen-Poiseuille; asumiendo que todos los poros tienen el mismo radio, puede

expresarse como:

2
J = £ |, TMP @.1)
8 5111,0 H

donde & es la porosidad de la membrana; J, el espesor de la capa activa de la
membrana o longitud de los poros; ry el radio de poro de la membrana limpia; y u la
viscosidad del fluido que alimenta a la membrana.
Algunas suposiciones han sido realizadas para obtener la ecuacion anterior:
@ el flujo a través de los poros es laminar, suposicién valida considerando el
pequefio tamafio de éstos y su distribucién en la membrana,

@ densidad el fluido constante,
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@ flujo independiente del tiempo, estado estacionario,

@ fluido newtoniano

De acuerdo a este modelo, el flujo de solvente es directamente proporcional a la
fuerza impulsora (TMP) e inversamente proporcional a la p y el espesor de la
membrana. Los diferentes pardmetros caracteristicos de la membrana de la ecuacién
(2.1) pueden resumirse en una constante, obteniéndose la conocida ley de Darcy para

flujo unidireccional:

TMP y 1
’ lu Rm,()

(2.2)

donde R, es la resistencia intrinseca de la membrana. A menudo la inversa de

resistencia es referida como permeabilidad del solvente (L;) dada por:

I, = I J

, = (2.3)
Rm,() ,U TMP

La R, no depende de la composiciéon de la alimentacion o de la presion
aplicada. De cualquier manera cuando se trabaja con soluciones en lugar de solvente
puro, el comportamiento observado es diferente y el flujo permeado puede ser descripto

con el modelo de resistencias en serie de la siguiente forma:

J :TMPX 1

v
lu RTotal

(2.4)

donde Ry es la suma de las resistencias responsables de la polarizacion por
concentracion (R,); del ensuciamiento de la membrana (Ry); y de la resistencia intrinseca
de la membrana (Rn0).

Rpp = R, o+ R, +R, (2.5)

Total

En este trabajo se considera la suma de las resistencias de ensuciamiento y

polarizacion denomindndola resistencia de ensuciamiento (R-+R)).
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2.4.1. Efectos de la presion de transmembrana sobre el flujo permeado

En los procesos de MF y de UF, en las experiencias de permeacion con solvente
puro normalmente se observa una relacién lineal entre flujo permeado (J) y la presion
de transmembrana (TMP), como se muestra en la figura 2-10 (1).

Cuando se utilizan soluciones, la presencia de solutos genera una serie de
resistencias, por lo cual el flujo a través de la membrana suele presentar una desviacién
a este comportamiento lincal. Cuando la presion se aumenta, el flujo permeado
incrementa, pero después que se ha alcanzado una presién minima, el flujo no aumenta
con el incremento de la presion, este flujo maximo es llamado flujo limite (J,). La
figura 2-10 (ii) y (iii) muestra este comportamiento, el que puede resumirse como:

@ a bajas presiones, bajas concentraciones de alimentacion y altas velocidades
de flujo alimentado (condicién en donde los efectos de polarizacion son minimos) los
flujos seran afectados por la presion de transmembrana,

@ las desviaciones del modelo lineal flujo-presion serdn observados a altas
presiones, independientemente de las otras condiciones operativas (efecto de
polarizacion por concentracion),

@ la independencia del flujo con la presion se logra cuando el flujo alimentado
es bajo y la concentracion de alimentacion alta (consolidacién de la capa gel-

polarizada).

A
ﬂ Mayor velocidad de
flujo de alimentacion

Mayor temperatura

Menor concentracion
de alimentacién

T™MP

Zona controlada por Zona controlada por la
ia Presion Transferencia de Masa

Figura 2-10. Flujo permeado en funcién de la presién de transmembrana para: (i) solvente puro, (ii) y (iii)

soluciones
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El fenémeno de adsorcion de componentes sobre la superficie de la membrana y
en los poros se ilustra en la figura 2-10. Se observa la variacién de flujo de permeado en
funciéon de TMP para un solvente puro (i) y para dos soluciones de concentraciones
crecientes (ii) y (iii), respectivamente. La adsorciéon provoca una disminucion en la
pendiente de la curva J frente a TMP (en la region de relacion lineal) debido al efecto de
adsorcion de componentes en la superficie y en los poros de la membrana (Bhave,
1991).

2.4.2. Interaccion fluido-membrana: afinidades polares

Con la finalidad de analizar los fenomenos responsables de variaciones en el
rendimiento de separacion durante el proceso de ultrafiltracién con membranas porosas
ceramicas, es importante conocer la influencia que poseen las diferentes caracteristicas
fisicas y quimicas de la membrana y del fluido sobre los parametros de operacién del
sistema. A partir de modelos empiricos y semiempiricos, se ha logrado demostrar que la
permeacion de compuestos organicos a través de membranas poliméricas no se basa
unicamente en el modelo flujo viscoso o difusion molecular simple, sino que depende
de parametros adicionales, debido a fenémenos de interaccion entre el solvente y la
membrana, como la tension superficial, las interfases hidrofilica-hidrofébicas (Guizard
y cols., 2002). En cuanto a las membranas cerdmicas porosas, se pueden observar
desviaciones respecto del comportamiento esperado cuando se realiza la permeacién de
solventes organicos. Los fendmenos responsables de estas desviaciones son estudiados
actualmente por investigadores que realizan analisis sobre sistemas no acuosos (Font y
cols., 1996; Dafinov y cols., 2002; Tsuru y cols., 2001, 2003, 2004; Guizard y cols.,
2002; Bothun y cols., 2008); entre los efectos mas importantes por analizar se
encuentran las interacciones interfaciales entre la superficie de la membrana y el fluido,
debido a que investigaciones recientes han evidenciado la influencia de solventes (como
agua, alcoholes y compuestos aromadticos) sobre la capacidad de permeacion de las
membranas cerdmicas debido a interacciones fisico-quimicas con la superficie de la
membrana.

Font y cols. (1996) analizaron las disminuciones en la permeabilidad de agua
después de las experiencias de permeacion con solventes organicos (alcoholes y
solventes aromaticos no polares). Los resultados obtenidos para una membrana de y-

alimina (didmetro de poro promedio de 100 A) permiten evidenciar la adsorcidn
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irreversible de alcoholes (compuestos polares), denominada ‘“adsorcién quimica” o
“quimiosorcion”, sobre los sitios acidos de la membrana y la consiguiente formacién
alcoxidos estables hasta temperaturas de 300 °C. Como asi también, el efecto de un
solvente no polar (ciclohexano), el que se quimiosorbi6 sobre la superficie de alumina.
Posteriormente, realizaron un tratamiento térmico a la membrana (T = 500 °C) y como
resultado obtuvieron una recuperacion y un aumento de la permeabilidad de agua del
9% por encima de la obtenida inicialmente con la membrana nueva, lo que indicé una
completa remocién de los compuestos quimiosorbidos y una posible alteracion en la
estructura de la membrana.

Dafinov y cols. (2002) han estudiado la modificacion de la capa activa de una
membrana compuesta de y-alumina (didmetro de poro nominal de 8,1 nm) utilizando
alcoholes. Modificaron las caracteristicas hidrofilicas de la membrana por reaccién de la
capa activa con alcoholes primarios y secundarios, logrando obtener membranas con
caracteristicas hidrofobicas. Comprobando 1a estabilidad de las membranas modificadas
con la permeacion de soluciones acidas, lograron una mayor estabilidad para la
membrana modificada con etanol. Recuperaron la permeabilidad original del agua luego
de calentar la membrana a 250 °C.

Tsuru y cols. (2003 y 2004) investigaron la influencia del contenido de agua en
los solventes organicos sobre la permeacion de estos a través de una membrana de
nanofiltracién de silicio-zirconio (preparada por el método sol-gel en proporcion 9/1).
Concluyendo que el agua contenida en el solvente (hexano), con concentraciones entre
10-100 ppm, es adsorbida sobre la superficie de la membrana ceramica hidrofilica, pues
contiene grupos silanol en la interfase solido-liquido. La adsorcién provoca una
disminucion en el tamafio de poros, lo que altera negativamente la permeacion del
solvente. Al mismo tiempo, puede ocurrir la formacién de meniscos de agua adsorbida
dentro de los microporos, lo cual bloquea la permeacion del solvente sobre estos si la
presion de operacion del sistema no supera la presion mecanica necesaria para eliminar

dichos meniscos. La ecuacién de Kelvin-Laplace permite calcular esta presion:

4 y _, cos@

TMP = (2.6)
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donde TMP es la diferencia de presidn necesaria para eliminar los menisces; .,
es la tension interfacial entre el solvente y el agua; 6 es el dngulo de contacto entre la
superficie de sdlido y el liquido; y d es el didmetro de poro.

Por otra parte, realizaron modificaciones superficiales sobre las membranas
antes mencionadas, por reaccién con trimetil-cloro-silano (TMCS) y lograron
membranas con caracteristicas mas hidrofobicas, lo que facilita la permeaciéon de
solventes organicos.

Guizard y cols. (2002) realizaron estudios que les permitieron identificar las
principales interacciones que influyen en la permeacion de solventes organicos a través
de 6xidos ceramicos. Consideraron las superficies de los 6xidos ceramicos como
superficies altamente enérgicas para la permeacion liquidos no polares. En caso de
sustratos porosos, la presion capilar es el pardmetro que generalmente se usa para
describir la penetracion de los liquidos en los poros; para el tamafio de poros mas
pequefios (submicrénicos), debe considerarse una contribucion adicional: la presioén de
desunion o variacién de densidad, que es el resultado del ordenamiento molecular de
moléculas de solvente en la interfase del sélido. Considerando estas contribuciones, se
pudieron explicar las desviaciones a la Ley de Darcy. Los resultados mostraron buena
concordancia con los conceptos de energia interfacial. La permeacion especifica para
cada par solvente/membrana puede ser explicada por la relacion que existe entre las
propiedades acido/base de la superficie de los 6xidos ceramicos y la energia superficial
del sélido.

Bothun y cols. (2008) analizaron la influencia de solventes orgénicos y las
interacciones superficiales sobre la permeabilidad de membranas ceramicas asimétricas
mesoporosas (con didmetros promedios de poros entre 8,2 y 33,2 nm), tortuosas y no
tortuosas. Para ello, propusieron ciclos de permeacion pre-agua/solvente/pos-agua con
la finalidad de contabilizar las diferencias estructurales entre las membranas y de medir
el efecto del solvente residual sobre la permeabilidad de agua. Sus resultados sugieren
que, tanto para las membranas tortuosas como para las no tortuosas, las permeabilidades
de 1-butanol y ciclohexano se ven afectadas por la adsorcién superficial y por un
incremento en la presion de desunion debido a las fuerzas de solvatacion. La adsorcién
y las fuerzas de solvatacion son del mismo orden de magnitud que el radio de poro de Ia

membrana, lo que indica la importancia de estos fenémenos
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CAPITULO 3: PERMEABILIDAD DEL SOLVENTE

3.1. Introduccion

En la extraccion de aceite por solvente desde las semillas oleaginosas,
tradicionalmente se utiliza como solvente el hexano. Este solvente organico influye en
la eficiencia del proceso de desgomado con membranas, debido a que interacciona con
la superficie de la membrana (Tsuru y cols., 2000, 2001, 2003, 2004; Dafinov y cols.,
2002; Garcia y cols., 2005; Font y cols., 1996; Bothun y cols., 2008). Por ello, en el
presente capitulo, se presenta:

@ La metodologia seguida para la realizacion de los ensayos experimentales de
permeacion de hexano.

@ La influencia de la adsorcion de hexano sobre la superficie activa y en los
poros de la membrana (analizando el flujo masico permeado de hexano en funcion del
tiempo para experiencias en orden creciente, de 1 a 5 bar, y en orden decreciente, de 5 a
1 bar, de presiones de transmembrana).

@ El analisis de los efectos de la temperatura y de la presion de transmembrana
en el flujo permeado en estado pseudoestacionario de hexano para poder comprender el
mecanismo de permeacion del solvente a través de esta membrana de ultrafiltracion.

@ El andlisis de los resultados obtenidos a través del modelo de Hagen-
Poiseuille (mecanismo de transporte de flujo viscoso), que permite calcular la
resistencia de la membrana y evaluar los fenémenos que intervienen en el proceso de

permeacion.

3.2. Materiales y métodos

3.2.1. Equipo de permeacion

En la figura 3-1, se muestra una representacion del equipo de ultrafiltracion
disefiado y construido para este trabajo; este equipo opera con una configuracion de
flujo cruzado. La alimentacion es almacenada en un tanque de acero inoxidable de 18
litros de capacidad, recubierto externamente con material de aislacion térmica; la
temperatura de trabajo del sistema se acondiciona mediante un serpentin por el cual
circula agua (corriente A;) proveniente de un bafio termostatico, Cole-Parmer, modelo

12108-15.
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Figura 3-1. Esquema del sistema de permeacién

A la salida del tanque, se conecta una bomba de desplazamiento positivo de
diafragma, antiexplosiva y resistente a solventes, Hydra-cell Warnner Engineering Inc.,
modelo D-10-1, la cual alimenta el fluido al mddulo tubular, donde se aloja la
membrana. La regulacion del caudal y la presion de la bomba se realizan mediante un
variador de frecuencias del motor de la bomba, motor Weg, modelo 0280.1400, y un
variador de velocidad Schneider Electric, modelo ATV11 E/U.

A la salida de la bomba, un mandémetro (Pp,) permite visualizar su presion de
trabajo, y una valvula de regulaci()n de la presion de tres vias (v;), Hidra-Cell, modelo
C22 AB, permite regular con precision la presion de trabajo del sistema. Esta valvula de
regulacion esta conectada a una valvula de tres vias (v2) de acero inoxidable que se usa
como derivacidn del modulo en caso de necesidad de limpieza de la bomba, de
calentamiento del sistema, etcétera.

El fluido circula por el interior de la membrana tubular contenida en el modulo;
el permeado fluye hacia el medio externo (a presion atmosférica) debido a la fuerza
impulsora, que es la diferencia de presion entre el interior de la membrana y el

permeado. El retenido es recirculado al tanque de alimentacion.
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Tabla III-1. Nomenclatura del diagrama del equipo de permeacion de la figura 3-1

Denominacion Descripcion

Pba

P.

Py

Vi

\%)

V3
Tca

TwmtrO

Manémetro. Mide la presion del fluido a la salida de 1a bomba. Rango
de mediciér: 0-8 bar.

Manémetro. Mide la presion del fluido en la entrada del médulo.
Rango de medicion 0-10 bar.

Manometro. Mide la presion del fluido en la salida del médulo. Rango
de medicion 0-10 bar.

Valvula de regulacion de la presion de 1a bomba. Regula el flujo de
fluido que circula desde la bomba hacia el modulo, derivando la
corriente C, en dos corrientes: la que se dirige al modulo (Cs) y la de
retorno al tanque (Cy).

Valvula de tres vias. Permite la derivacion del fluido hacia el tanque de
alimentacion (Cg) o hacia el médulo de permeacion (Cs).

Valvula de regulacion de caudal del fluido.

Termocupla. Mide la temperatura del fluido en la entrada en el médulo.
Termoémetro. Mide la temperatura del fluido en el interior del tanque.
Flotametro. Instrumento de medicién de caudal.

Corriente de alimentacion a la bomba.

Corriente de salida de la bomba.

Corriente de salida de v; hacia el sistema.

Corriente de derivacion del sistema, generada por v;.

Corriente alimentacion a la celda.

Corriente de derivacion del sistema, generada por vs.

Permeado.

Retenido.

Corriente d¢ agua del bafio termostatico.

Corriente de desalojo del fluido del tanque.

En la entrada al moédulo, se colocé una termocupla (Tca), TES 1302 modelo

Tipo K, y un mandémetro (P.), que permiten medir la temperatura y la presion a la

entrada en el médulo. En su descarga hacia el tanque, flujo retenido, un manémetro
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mide la presion de salida del médulo (Ps). Seguido por una valvula de regulacién de
caudal (v3) y un medidor de caudal (F), flotdametro Bruno Schillig modelo T 25-1. El
flujo permeado se recolecta desde conexiones laterales del modulo en un erlenmeyer
montado sobre una balanza, Scientech modelo SL 600, con tablero y registrador; esta
balanza permite obtener la masa acumulada permeada a intervalos de tiempos
especificados por el operador. Los tubos utilizados en estas conexiones fueron de
material flexible de acrilico, resistente a solventes.

En la figura 3-2, se encuentra el disefio del mddulo de acero inoxidable de flujo
tangencial, disefiado con capacidad para una membrana tubular de una longitud de 40
cm y de é4rea efectiva de membrana de 0,0075 m”. Las caracteristicas de la membrana
utilizada, Carbosep tipo M2 WMCO nominal 15 kDa, se encuentran detalladas en la

tabla III-2 a partir de las especificaciones dadas por el fabricante, Rhodia Orelis,

Francia.
685
3,19 7 S
N e Tt = T =il .
\q i
Conector Orin Salida Modulo de membrana Salida Onn  Conector
de permeado de penmneado

4,18
2

Corie AA. Detalle de laregidn de coneccién del modunlo

Figura 3-2. Esquema de disefio del médulo de acero inoxidable
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Tabla III-2. Datos de catalogo del elemento de membrana Carbosep tipo M2. Rhodia

Orelis, Francia

Diametro externo: 10 mm Soporte: carbono

Didmetro hidraulico interno: 6 mm Capa de material activo: ZrO,
Longitud de la membrana: 400 mm Cut-off: 15.000 Daltons

Presion de servicio: hasta 14 bar Denominacion del fabricante: M2

pH: 0a 14
Esterilizacion con vapor a 121 °C: si
Esterilizacion con oxidantes: si

Solventes/radiacion: no afectan

Temperatura operacion: hasta 100 °C

3.2.2. Equipo de limpieza

En la figura 3-3 se observa el diagrama del equipo utilizado, disefiado y montado
para esta investigacién, para la limpieza de la membrana. Este equipo consta de un
reservorio de capacidad aproximada de 20 litros, y una termocupla colocada en el
interior del reservorio permite medir la temperatura de la solucién. Un bafio
termostdtico, Thermomix 1441, conectado a un serpentin colocado en el interior del
reservorio de alimentacion, permite regular y mantener la temperatura del sistema en el
valor deseado. Una bomba centrifuga antiexplosiva, Grundfos CRN-220, impulsa el
fluido hasta el mddulo, a través de conexiones flexibles resistentes a acidos y bases
diluidas; y un manémetro mide la presion al ingreso del médulo (Py,). A la salida del
modulo se coloca una valvula de apertura-cierre (v4) para el paso del fluido retenido al
tanque de alimentacion. El permeado es recolectado por los laterales del médulo en un

recipiente adecuado.
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Figura 3-3. Diagrama del sistema de limpieza

Tabla III-3. Nomenclatura del esquema del equipo de limpieza de la figura 3-3

Denominacion Descripcion

Tca Termocupla. Mide la temperatura dentro del reservorio de
alimentacion
Pmn Manoémetro. Mide la presion del fluido en la entrada del modulo.

Rango de medicién 0-4 bar

\Z Valvula de regulacion de la presion y del caudal de fluido
L Corriente de alimentacién a la bomba

L, Corriente de salida de 1a bomba

Ls Permeado

L4 Retenido

Lai Corriente de fluido de acondicionamiento de temperatura del sistema
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3.2.3. Parametros y variables a determinar

El flujo permeado (), en unidades de [kg/h.m?), es el flujo masico permeado de

hexano y se calcula utilizando la ecuacion (3.1):

Amp
J:Atx A SR

donde Am,, es la variacion de masa permeada en el periodo de tiempo At, y A, es el area
efectiva de la membrana disponible para la permeacion, que es 0,0075 m”.
El flujo permeado pseudoestacionario (J*), en unidades de [kg/h.m?], es el

flujo masico permeado de hexano obtenido a los 120 minutos de experiencia.

Flujo volumétrico permeado (J,), en unidades de [/h.m?], es el flujo
volumétrico de permeado por unidad de superficie de membrana 1til; se evalua a partir

de la ecuacion (3.2):

(3.2)

donde p es la densidad del fluido a una temperatura dada.

Presion de transmembrana (7MP), en unidad de [bar], es la diferencia de
presion a través de la membrana entre el lado de la alimentacion (y retenido)
((P. + Pg)/2) hacia el lado del permeado (P.n). Debido a que los mandmetros

proporcionan presiones relativas a la presion atmosférica, la expresion se reduce a:

(3.3)

Permeabilidad del solvente (Z,), en unidades de [kg/h.mz.bar], es el flujo
permeado de solvente por unidad de presion de transmembrana, es un parametro

relacionado con las propiedades intrinsecas del sistema membrana-solvente, mediante la
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ecuacion (3.4). Se evalla a partir de los datos experimentales de flujo permeado en
funcién de la presion de transmembrana, mediante la regresion lineal de la relacion J*

vs TMP.

J*

L = 3.4
R TMP S

3.3. Determinacion de permeabilidad de hexano

En las experiencias de permeacion con solvente se utilizo hexano de calidad
analitica, se midi6 el fluyjo permeado a distintas presiones de transmembrana y
temperaturas. Las condiciones operacionales fueron: temperatura (7) de 30, 40 y 50 °C;
y presion de transmembrana (TMP) de 1, 2, 3 y 5 bar, se mantuvo constante la velocidad
tangencial en 0,9 + 0,1 m/s. Las experiencias se realizaron con tres membranas con las
mismas caracteristicas (membrana ceramica comercial tipo M2, Rodia Orelis, Francia)

descripta en el punto 3.2.1 y tabla II1-2.

3.3.1. Procedimiento experimental para las medidas de flujo permeado de hexano

Para realizar las medidas de flujo de solvente a cada temperatura y presion de
trabajo los pasos seguidos fueron:

1. Secar la membrana en estufa durante 24 horas a temperatura de 105 °C.

2. Colocar la membrana en el modulo y montar éste en el sistema de
permeacion.

3. Llenar el tanque. de alimentacion al sistema con el solvente, volumen
aproximado 10 litros.

4. Calentar el solvente recirculandolo al tanque, a través de la corriente cj,
segun la figura 3-1, hasta lograr la temperatura de operacion deseada.

5. Posicionar la vélvula v, (ver figura 3-1) de forma tal que el sistema se
alimente con el solvente; regular la presion de operacion deseada
manipulando la valvula v, (figura 3-1). La duracién de este periodo se

estandariza en 12 minutos.
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6. Medir la masa de solvente permeado, cada 1 minuto durante 120 minutos.

7. Para comenzar una nueva experiencia se regula la nueva presion de trabajo.

3.3.2. Determinacion de las interacciones fluido-membrana

Diferentes investigadores (entre ellos, Tsuru y cols., 2001, 2004, 2008; Garcia y
cols., 2006) estudiaron la influencia de la permeacion de solventes organicos sobre las
caracteristicas superficiales de las membranas cerdmicas. Tsuru 2001 y Garcia 2006
observaron disminuciones del flujo permeado de hexano y etanol en funcidn del tiempo.
Tsuru y cols. (2004, 2008) analizaron la permeabilidad de hexano en funcién del
contenido de agua presente en éste; observaron que la permeabilidad de hexano variaba
con el aumento de concentracion de agua en el solvente. Estos investigadores concluyen
que estos fenomenos pueden atribuirse a la quimica superficial de las membranas
cerdmicas, hidrofobicidad e hidrofilicidad, y a la quimica de las moléculas alimentadas
(moléculas polares o no-polares) que promueve la adsorcién de componentes de la
alimentacion sobre la superficie de la membrana.

Con el objetivo de estudiar este fenémeno, se propuso realizar una serie de
experiencias de permeacién de hexano a diferentes presiones, entre 1 y 5 bar, a una
temperatura de 30 °C y a una velocidad tangencial promedio de 1,0 £ 0,1 m/s.

En las figuras 3-4 y 3-5, denominadas experiencias 1 y 2, respectivamente, se
muestra la variacidon del flujo permeado de hexano puro en funcion del tiempo, en
experiencias que se realizaron aumentando progresivamente los valores de TMP (se
partié de: TMP desde | bar hasta 5 bar, temperatura de 30 °C y velocidad tangencial de
1,0 £ 0,1 m/s).
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Figura 3-4. Experiencia 1. Flujo permeado de hexano en funcién del tiempo, con aumento de la TMP,

para 30 °C
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Figura 3-5. Experiencia 2. Flujo permeado de hexano en funcién del tiempo, con aumento de la TMP,
para 30 °C

Para las experiencias 1 y 2, se observa una disminucién gradual en J, que
persiste para todos los valores de TMP. Dadas las caracteristicas hidrofilicas de la
membrana utilizada, este comportamiento puede atribuirse a la adsorcion de pequefias
cantidades de agua (compuesto polar) presente en el hexano (solvente no polar) sobre la

superficie interna de sus poros, ya que la membrana utilizada posee caracteristicas
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hidrofilicas. Este fenémeno produce una disminucién en el tamafio efectivo de poros
disponibles para la permeacion de hexano y, en algunos casos, conduce a la obstruccion
completa de dichos poros por acumulacién de agua en los mds pequefios. A medida que
TMP aumenta, el hexano fluye a través de los poros de menor tamafio, y aumenta el
drea interna disponible para la adsorcion de agua.

En las figuras 3-6 y 3-7, correspondientes a las experiencias 3 y 4,
respectivamente, se muestra la variacién del flujo permeado de hexano puro en funcién
del tiempo, en experiencias que se realizaron disminuyendo progresivamente los valores
de TMP (se partié del maximo valor de TMP: 5 bar hasta 1 bar, temperatura de 30 °C y
velocidad tangencial de 1,0 £ 0,1 m/s).

En las experiencias 3 y 4, cuando se va disminuyendo la presién aplicada,
podemos considerar que la mayor cantidad de agua adsorbida en el interior de los poros
ocurre durante el primer ensayo (TMP = 5 bar) debido a que est4 expuesta la mayor area
superficial de poros; este fendmeno se ve reflejado en una mayor disminucién de J con
el tiempo. Después de este estado, cuando se disminuye la presién de trabajo, el flujo de
permeado permanece constante a través del tiempo, como consecuencia de que la
méxima adsorcion se produce cuando la membrana es sometida a la mayor presién de

trabajo.

240
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200 <
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0 60 120 180 240 300 360 420 480 540
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Figura 3-6. Experiencia 3. Flujo permeado de hexano en funcién del tiempo, con disminucién de la

presion de transmembrana, para 30 °C
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Figura 3-7. Experiencia 4. Flujo permeado de hexano en funcién del tiempo, con disminucién de la

presién de transmembrana, para 30°C.

Como se muestra en la tabla III-4, el flujo permeado es inferior para las
experiencias que se realizan disminuyendo la TMP comparado con el de las
experiencias que se realizan aumentando la presion en forma gradual, dado que la
cantidad de agua adsorbida es mayor en el primer caso, lo que conduce a una mayor
reduccién en el tamafio efectivo de los poros.

En la tabla III-4, se puede observar que, cuando se realizan las experiencias
utilizando membranas de las mismas caracteristicas, en las mismas condiciones
operacionales, los flujos de permeado pseudoestacionarios difieren en el rango de 4-
21%. Esta diferencia se atribuye a cambios en las propiedades estructurales de las
membranas, como la porosidad, el didmetro promedio de poro, la tortuosidad, etcétera.

Del andlisis de los resultados obtenidos, se concluye que la maxima adsorcién de
trazas de agua contenida en el hexano ocurre a la mayor presion de trabajo, que, para
esta investigacion, es 5 bar. Por esta razén, las experiencias de permeacion con hexano
para analizar el efecto de la presion de transmembrana (TMP) y de la temperatura (7)
sobre la permeabilidad del solvente se realizan en orden decreciente de presiones de
transmembrana. Para el analisis de las caracteristicas permeoselectivas de la membrana
en el proceso de desgomado se realiza la estabilizacién con hexano a temperatura de

trabajo y la méxima presién de operacién durante 120 minutos, seguido permeacion de
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hexano a T y TMP de trabajo durante 120 minutos, de esta forma se prevé ocurra la

maxima adsorcion de componentes de la alimentacion sobre la membrana.

Tabla III-4. Resultados de flujo permeado de hexano para las experiencias 1, 2, 3 y 4

T T™P J*
°C bar kg/h.m?
Experiencia 1
0,9 48,5
1,9 79,6
30
2,7 103,5
5,0 139,8
Experiencia 2
1,0 46,7
1,9 65,8
30
2,9 84,5
5,1 117,7
Experiencia 3
5,0 148,3
2,8 95,7
30
1,8 62,0
1,0 33,9
Experiencia 4
5,1 123,5
2,9 77,5
30
1,9 49,9
0,9 26,7
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3.3.3. Determinacion del efecto de la temperatura y de la presion de

transmembrana sobre el flujo permeado

Para estudiar el efecto de la TMP y de la T sobre el flujo permeado de hexano,
se realizaron experiencias de permeacién siguiendo las condiciones operacionales
de: T = 50 °C y TMP = 5 bar, con disminucién posterior de la presién hasta 1 bar.
Después, se siguio el mismo protocolo para 40 y 30 °C. La velocidad de flujo promedio
para estas experiencias fue de 0,8 £ 0,1 m/s.

En la figura 3-8, se muestra la dependencia del flujo permeado en estado
pseudoestacionario (J*) con la presién de transmembrana (TMP), para los rangos de

presiones y de temperaturas analizados.

160
z
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&
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Figura 3-8. Efecto de la presion de transmembrana sobre el flujo permeado de hexano para 30, 40 y 50 °C

Como se puede observar en la figura 3-8, a medida que aumenta la TMP, el flujo
permeado aumenta y muestra una relacion lineal, en concordancia con el mecanismo de
flujo viscoso; esto indica que la diferencia de presién es la fuerza impulsora para la
permeacion de hexano.

También en la figura 3-8, se muestra la variacion de las pendientes con la
variacion en la temperatura de operacion. A medida que se incrementa la temperatura, el
flujo permeado aumenta, esto se atribuye a la disminucién de la viscosidad del hexano

con la temperatura.
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3.3.4. Determinacion del mecanismo de transporte

El analisis del efecio de T sobre la permeacién de hexano nos permite
determinar su comportamiento fluidodinamico. Para ello, se analiz6 la influencia de:

@ la viscosidad de hexano (u;) (ver anexo) sobre la permeabilidad de hexano
(Ln),

@ la temperatura (7) sobre la permeabilidad normalizada de hexano (L;xus).
Esto permite independizar o normalizar el efecto de la viscosidad sobre la
permeabilidad hidraulica.

La permeabilidad de hexano se obtuvo de la aproximacion lineal de la relacion
J* y TMP, que se muestra en la figura 3-8, para cada temperatura analizada, como

puede verse en la tabla III-S.

Tabla II1-5. Permeabilidades reales y normalizadas de hexano

T L Lyxun

°C  kg/h.m”bar x 10! kg/m?
30 19,59+1,57 1,61+0,13
40 24,42+1,95 1,84+0,15
50 24,56+1,96 1,72+0,14

La figura 3-9 muestra la L, como una funcidn de su viscosidad reciproca (1/uy).
Cuando el mecanismo de transporte del fluido obedece al modelo de flujo viscoso, la
relacion entre Ly y 1/py, del fluido (en la ecuacidon de Hagen-Poiseuille, ecuacion (2.1))
se expresa como una linea recta que pasa por el origen de coordenadas. Como se puede
observar en la figura 3-9, la permeacion de hexano en la membrana estudiada verifica

este comportamiento.
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Figura 3-9. Permeabilidad de hexano en funcién de su viscosidad

En la tabla III-5, se tabulan los resultados de permeabilidad real y normalizada
obtenidos a partir de los valores mostrados en la figura 3-8. En la figura 3-10, se
representa Lpxp, en funcion de la temperatura; como se puede observar, Lyxu, es
constante para el rango de temperaturas estudiada, dentro del error experimental. Estos
resultados son coincidentes con los obtenidos por Tsuru y cols. en 2000 y en 2008, para
la permeacion de alcoholes en membranas ceramicas de silicio-zirconio con tamafio de
poro promedio de 70 nm y para la permeacién de hexano en membranas de 6xido de

titanio con tamarios de poros de 2,9 nm.
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Figura 3-10. Permeabilidad normalizada de hexano en funcién de la temperatura
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Se puede concluir que el mecanismo de permeacion a través de la membrana de
ultrafiltracion de 6xido de zirconio (M2) obedece al mecanismo de flujo viscoso e
indica que las interacciones entre las moléculas de solvente son significativas en
comparacion con las interacciones entre las moléculas de solvente y las paredes de los
poros.

Como se puede observar en la tabla I1I-5, la permeabilidad de hexano aumenta
con el incremento de la temperatura. Se asume que esta dependencia es un proceso

activado que puede ser representado por una ecuacion del tipo Arrhenius, de la forma:
AE
L =L exp ( h RT) (3.7)

donde L, es la permeabilidad del solvente, en unidades [kg/h.mz.bar]; L,? es el factor
pre-exponencial, en unidades [kg/h.m” bar]; 4E, es la energia de activacion, en unidades
[kcal/mol]; T es la temperatura en unidades [K]; y R es la constante de los gases ideales,
en unidades [cal/gmol.K].

Aplicando logaritmo natural en ambos lados de la ecuacion, se obtiene:
AE,
Ln(L,)=Ln(L))——2% 3.8
(L,) = Ln(L,) RT (3.8)

Si se grafica el logaritmo natural de Ly, frente a 1/T, se obtiene una linea recta de
pendiente -AE;/R y de ordenada al origen Ln(L%,). La figura 3-11 muestra el ajuste de
resultados experimentales a partir de la ecuacion (3.6) para el solvente en estudio.

Al observar esta grafica de Ln(Ly) con 1000/T, se puede establecer la validez de
la ecuacion (3.6), dentro del rango de temperaturas estudiado, y confirmar que es una

funcién del tipo de Arrhenius.
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Figura 3-11. Ajuste de resultados de permeabilidad de hexano segun la ecuacién de Arrhenius

Del ajuste de los resuitados, se obtuvieron los parametros:

. k
Energia de activacién: AE, = 2,22 cal
gmol
: 0 kg
Factor pre-exponencial: L, = 806,01 :
h.m” .bar

Este planteo permite comprender la existencia de una barrera energética para que
ocurra la permeacion de moléculas, denominada “energia de activacion”. Dicha barrera
energética es la fuerza de friccion que existe entre las moléculas y la superficie de la
membrana en la region de entrada a los poros y dentro de los poros (Tsuru y cols.
2000); la cual esta directamente relacionada con la energia de activaciéon de la
viscosidad del fluido, para el hexano es 2 kcal/gmol (segun datos extraidos de Perry y
Green (1997)). De la comparacién de la energia de activacion de la permeabilidad y de
la viscosidad podemos corroborar que la permeabilidad de hexano cambia con la

temperatura debido a la variacion de la viscosidad del hexano con la temperatura.
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3.3.5. Calculo de resistencia de la membrana

La resistencia de la membrana (R,¢) se evalia utilizando los resultados
obtenidos de las experiencias de permeacion con hexano a T de 30, 40 y 50 °C, para el
rango de presiones de transmembrana analizadas, y mediante la evaluacién de la
relacién entre J, y TMP/u (de acuerdo con la ecuacién (2.2)) que se muestra en la figura
3-12 (los valores de densidad de hexano utilizados para obtener flujo volumétrico

permeado se tabulan en el anexo 1).

600
A
400 - ‘
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Figura 3-12. Ajuste de resultados para evaluar la resistencia de la membrana

La resistencia de la membrana depende de la configuracion interna de ésta, dada
por caracteristicas tales como porosidad, tortuosidad, didmetro promedio de poros,
espesor de la capa activa, etcétera. Es por ello que para su evaluacién se utilizan los
resultados a diferentes presiones de transmembrana y temperaturas, obteniendo del
ajuste lineal de J, vs TMP/u, y de acuerdo con la ecuacién (2.2) el valor reciproco de la

resistencia de la membrana, el resultado obtenido en este trabajo de tesis es:

Resistencia de la membrana: R, , = 1,89% 10" m™
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3.4. Conclusiones

Al estudiar el comportamiento del hexano durante el transcurso de las
experiencias de permeacidn, utilizando membranas ceramicas de UF Carbocep tipo M2
(R Orelis), se observaron:

@ Disminuciones en el flujo permeado en funcién del tiempo para las
experiencias realizadas en orden creciente de presion de transmembrana (de 1 a 5 bar).

@ Disminuciones en el flujo permeado en funcién del tiempo a altas presiones
(5 bar) para las experiencias realizadas en orden decreciente de presién de
transmembrana (de S a 1 bar).

Este comportamiento se puede atribuir a la adsorcion de particulas de agua
contenidas en el solvente sobre la superficie activa y en los poros de la membrana.

En funcién de estos resultados se establecié una metodologia de estabilizacién
de la membrana para la realizacion de las experiencias de desgomado de miscela aceite
de soja’hexano por UF, de esta manera se pretende independizarse de los efectos de la
adsorcion de componentes sobre la superficie de la membrana.

A partir de los resultados de flujo permeado en estado pseudoestacionario se
determinaron las permeabilidades del hexano para cada temperatura de trabajo. De la
observacion de los resultados se establece que la caracteristica de transporte de hexano a
través de la membrana es por flujo viscoso, indicando que las interacciones solvente-
solvente son de mayor influencia que las interacciones solvente-membrana.

Basandose en el mecanismo propuesto se determiné la resistencia intrinseca de
la membrana, parametro caracteristico de la estructura interna de la membrana, Ry, la
cual permitird completar el analisis de mecanismo de transporte de la miscela de aceite

de soja‘hexano.



CAPITULO 4: DESGOMADO DE MISCELAS DE
ACEITE DE SOJA/HEXANO USANDO TECNOLOGIA

DE MEMBRANAS




CAPITULO 4: DESGOMADO DE. MISCELAS DE ACEITE DE SOJA /HEXANO USANDO TECNOLOGIA DE
MEMBRANAS

4.1. Introduccion

La eliminacion de fosfolipidos (desgomado) es la primera etapa en el proceso de
refinacidn de aceites crudos. El método convencional de desgomado, implica el uso de
agua y/o acido diluido para precipitar los fosfolipidos por hidratacioén, formando las
"gomas", las que son finalmente eliminadas por centrifugacion. Este método posee los
inconvenientes de provocar grandes pérdidas de aceite, alto consumo de energia y
produccion de altas cantidades de efluentes. Es por ello que actualmente se analizan
nuevas tecnologias que permitan disminuir estos dafios.

Los procesos de separacién con membranas se presentan como una alternativa
tecnologica de gran interés para reemplazar el método convencional de desgomado. En
particular esta tecnologia permite la eliminacién de fosfolipidos luego del proceso de
extraccion (disminuyendo el ensuciamiento de los equipos de destilacidn), no requiere
el uso de agua o soluciones acidas (evitando la generacion de efluentes) y reduce el
costo energético asociado al proceso. No obstante estas ventajas, actualmente su
aplicacion es reducida, debido principalmente a la inestabilidad de las membranas
poliméricas en hexano, solvente utilizado en el proceso de extracciéon. La utilizacion de
membranas ceramicas en soluciones no acuosas es de potencial aplicacién, pues
presentan alta estabilidad frente a solventes organicos y altas temperaturas; lo cual
permite analizar su comportamiento en el proceso de desgomado por ultrafiltracion de
miscelas de aceite de soja/hexano.

El objetivo de este trabajo es evaluar la eficiencia de la tecnologia de separacion
con membranas procesando miscelas de aceite (crudo y desgomado) de soja‘hexano en
un modulo tubular de flujo cruzado con una membrana ceramica comercial de
ultrafiltracion. Las experiencias de desgomado permiten determinar la influencia de la
presion de transmembrana (TMP), la temperatura (7), y concentracién de fosfolipidos
sobre el flujo permeado, y asi analizar la permeoselectividad de las membranas.

Para la comprension de los fendmenos involucrados en la separacion de
fosfolipidos de las miscelas aceite/hexano se utiliza el modelo de resistencias en serie;
para ello se evaltan: la resistencia total del sistema, resistencia de la membrana y

resistencia de ensuciamiento
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Por ultimo, se analiza la selectividad de la membrana para el proceso de
desgomado en términos de los valores de retencion de fosfolipidos y disminucién del

color del aceite debido a los pigmentos.

4.2, Materiales y métodos

4.2.1. Preparacion de las miscelas aceite/hexano

Las muestras de aceite crudo de soja y aceite desgomado de soja, con
concentraciones promedio de fosfolipidos de 33000 + 5100 ppm y 6300 + 1500 ppm,
respectivamente, fueron obtenidas de una industria aceitera de la region. La miscela
aceite/hexano fue preparada con hexano de calidad analitica (75% p/p) y aceite de soja
(25% p/p).

4.2.2. Equipamiento

El sistema utilizado se disefio para este trabajo, el mismo se describe en el
capitulo 3, apartado 3.2.1 y figura 3-1. Para las experiencias realizadas se utilizaron tres
membranas con las mismas caracteristicas (membrana cerdmica comercial tipo M2,
Rodia Orelis, Francia) descripta en el capitulo 3, punto 3.2.1 y tabla III-2.

Previo a cada experiencia de desgomado se realiza la estabilizacion de la
membrana realizando una experiencia de permeacidon de hexano a la temperatura de
trabajo y 5 bar de presion de transmembrana; seguido por la permeacion de hexano a las
TMP y T de trabajo del sistema, de acuerdo a lo establecido en el capitulo 3, apartado
3.3.2.

4.2.3. Métodos analiticos

El contenido de fésforo en las muestras de aceite se analizé por el método
AOCS Ca 12-55. El contenido de fosfolipidos se calculé multiplicando el contenido de

fosforo por el factor 30 quedando expresada la medicion en ppm de fosfolipidos.
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El color fue determinado por el método AOCS Cc 13e-92 utilizando el equipo
Lovibond con una celda cuarzo con longitud optica de paso de 10 cm, que permite
determinar el color amarillo (Y) y el color rojo (R) en diferentes escalas de medicion, los
valores tabulados en este trabajo corresponden a la escala AOCS Direct.

La determinacion de la concentracion de aceite en la alimentacion, permeado y
retenido se realizaron por el método gravimétrico. La técnica consistid en la eliminaciéon
de hexano por evaporacion. Para ello se colocaron 10 gramos de muestra en estufa a
75 °C durante una hora. La muestra evaporada se coloco en un desecador con silica gel
a temperatura ambiente, evitando de esta manera la absorcion de humedad.
Posteriormente se determiné el peso de la muestra seca. Este procedimiento se repite
hasta lograr un residuo de peso constante, correspondiente a la masa de aceite presente
en la muestra analizada.

La eficiencia del proceso fue expresada en términos de retencion de fosfolipidos,
flujo permeado y color del aceite.

Se tomaron muestras de permeado, retenido y alimentaciébn para la
determinacion de la concentracion de fosfolipidos. El porcentaje de retenciéon de

fosfolipidos (R%) se realiza de acuerdo a la ecuacion:

c,-C,
R%=| ———2 |x100 .1)
Cf

donde Cry C, son las concentraciones de fosfolipidos en la alimentacién y el permeado,
respectivamente.
El flujo permeado (), en unidades de [kg/h.m’], es el flujo mésico permeado y

se calcula utilizando la ecuacion:

Am
J= £ 4.2)
At x A,

donde Am,, es la variacién de masa permeada en el periodo de tiempo Az, y 4,, es el drea

efectiva de la membrana disponible para la permeacién, que es 0,0075 m>.
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El flujo permeado pseudoestacionario (/*), en unidades de [kg/h.m?], es el
flujo masico permeado de miscela obtenido a los 120 minutos de experiencia.

Flujo volumétrico permeado (J,), en unidades de [/h.m?], es el flujo
volumétrico de permeado por unidad de superficie de membrana 1til; se evalda a partir

de la ecuacion (4.3):

J -7 (4.3)
yo,

donde p es la densidad del fluido a una temperatura dada.

Presion de transmembrana (7MP), en unidad de [bar], es la diferencia de
presion a través de la membrana desde el lado de la alimentacion (y retenido) ((P. +
Py)/2) hacia el lado del permeado (P,,). Debido a que los mandmetros proporcionan

presiones relativas a la presion atmosférica la expresion se reduce a:

(4.4)

TMP=(P€+st

Permeabilidad de la miscela (L,), en unidades de [kg/h.m”.bar], es el flujo
permeado de miscela por unidad de presion de transmembrana. La permeabilidad de la
miscela se obtiene de la pendiente de la regresion lineal entre el flujo permeado

pseudoestacionario de miscela (J*) y la presion de transmembrana (TMP).
4.3. Determinacion del flujo permeado de miscela

Las experiencias de desgomado de miscela se realizaron a tres temperaturas (7)
diferentes: 30, 40 y 50 °C, y tres presiones de transmembrana (TMP): 5, 3 y 1 bar,
utilizando para tal fin el sistema de permeacion enunciado en la figura 3-1 del
capitulo 3. Con el objetivo de conocer los fendmenos intervinientes en el proceso de
desgomado se realizaron experiencias de separacion con una membrana ceramica de
ultrafiltracion (tipo M2, R. Orelis) y alimentando una miscela aceite de soja’hexano con

concentracion aproximada de 25% p/p de aceite. Las condiciones operacionales
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utilizadas son: T = 30 °C y TMP = 5 bar, con disminucion posterior de la presion hasta 1

bar; luego, se sigue el mismoc procedimiento para 40 y 50 °C. La velocidad tangencial de

flujo promedio para estas experiencias es de 0,9 + 0,1 m/s.

4.3.1. Procedimiento para ensayos con miscelas

Para determinar las medidas de flujo para cada temperatura y presion de trabajo,

se procedié a:

I.
2.

Secar la membrana en estufa durante 24 horas a temperatura de 105 °C.
Colocar la membrana en el moédulo y montar éste en el sistema de

permeacion descripto en apartado 3.2.1. del capitulo 3.

. Realizar permeacion de solvente a 5 bar y T de trabajo durante 90 minutos; y

luego a TMP y T de trabajo durante 120 min, siguiendo el procedimiento
establecido en el item 3.3.1. del capitulo 3.

Trasvasar un volumen de 10 litros de miscela de aceite de soja/hexano, con
concentracion promedio 25 + 2% p/p, al tanque de almacenamiento.

Calentar la solucidn, para ello encender la bomba y hacer circular el fluido
hacia el tanque siguiendo el recorrido de la corriente ¢4, ver figura 3-1, hasta
lograr la temperatura de operacion deseada.

Cambiar el sentido de circulacién del fluido, haciéndolo pasar por el médulo,
corriente cs de la figura 3-1. Regular la presion de operacién y la velocidad
de flujo deseada manipulando las valvulas v, y vs, ver referencia en la figura
3-1. Se estandariza la duracion del periodo de puesta a punto del sistema en
12 minutos, logrando operar el sistema bajo las condiciones de presion de
transmembrana, temperatura y velocidad de flujo deseados.

Obtener por pesada la masa de permeado tomando valores con el registrador
automatico cada 1 minuto durante 120 minutos de experiencia.

Una vez concluida la experiencia, apagar la bomba y el bafio termostatico.
Vaciar el tanque y la bomba previo derivacion del flujo de fluido, a través de
la corriente c4 de la figura 3-1 y encendiendo/apagando la bomba. Vaciar el

modulo con la ayuda de dos vasos de precipitados de 500 ml.

A continuacion se procede con la limpieza del sistema, de la siguiente manera:
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4.3.2.

10.Llenar el tanque c¢e alimentacion con hexano limpio. Hacer circular el flujo

por la corriente ¢s de la figura 3-1, encender la bomba y recircular el fluido
durante 15 minutos en condiciones de altas velocidades de flujo, baja presién

y temperatura ambiente.

11.Apagar la bomba y derivar el flujo en la direccién de corriente ¢4 de la figura

3-1.

12.Vaciar el tanque y la bomba encendiendo/apagando la bomba. Vaciar y

desmontar el modulo con la ayuda de dos vasos de precipitados de 500 ml.

Procedimiento de limpieza de la membrana

10.

1.

Montar el médulo con la membrana en el sistema de limpieza, descripto en
el apartado 3.2.2 y esquematizado en la figura 3-3 del capitulo 3.

Preparar y colocar en el reservorio de alimentacién 15 litros de solucién de
limpieza con concentracién 2,5% p/p de solucién UltraSil 110, Ecolab
GMBH & Co. OHG Dusseldorf, Alemania.

Encender el bafio termostatico y establecer la temperatura en 50 °C.
Encender la bomba y hacer circular la solucién a baja presion y alto flujo
para lograr la temperatura de 50 °C en todo el sistema.

Regular el sistema para obtener una presion de 3 bar al ingreso del modulo,
esto se logra manipulando la valvula v, de la figura 3-3.

Hacer circular el fluido durante 60 minutos, bajo estas condiciones de
presion y temperatura, recolectando el permeado en un vaso de precipitado.
Apagar el bafio termostatico y la bomba.

Vaciar el tanque y el modulo.

Enjuagar el reservorio con agua destilada y cargar agua destilada para
enjuagar el sistema. Tomar una muestra de esta agua para determinar el pH.
Encender la bomba y establecer la presion de entrada al médulo en 3 bar, y
temperatura ambiente. Recircular agua durante 10 minutos, midiendo el
flujo permeado con una probeta y un cronémetro.

Al finalizar, apagar la bomba y tomar dos muestras para determinar el pH;

Una del permeado y otra del reservorio de alimentacion.
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Por comparacion de ios valores de pH entre el valor inicial del agua limpia, el
del permeado y el del retenido se establecen los ciclos de limpieza necesarios para

lograr un pH en el permeado y retenido aproximado al del agua limpia.

12. Comparar los valores de pH tomados en el punto anterior con el tomado en
el punto 9. Si los valores son diferentes, proceder otra vez desde el punto 9.

13. Considerar limpia la membrana cuando el flujo permeado (agua destilada a
temperatura ambiente y 1-3 bar) se encuentra dentro del rango de flujo
permeado dado por el fabricante.

Datos del fabricante para agua a 25 °C: Ly = 125 + 25 //h.m”.bar
De acuerdo con este valor, el rango de flujos para las presiones utilizadas es:

J =125+ 25 V/h.m” para 25 °C y 1 bar
J =375+ 75 /h.m" para 25 °C y 3 bar

Si el flujo permeado no se encuentra en el rango correspondiente para la presion

utilizada, se procede nuevamente con la limpieza de la membrana desde el punto 2.

14. Secar la membrana en estufa a temperatura constante de 105 °C durante

24 horas.

4.4. Experiencias de separacion de fosfolipidos con miscela desgomada

En esta seccidn se analiza el comportamiento del flujo permeado de miscela
aceite/hexano con el tiempo de experiencia, la presion de transmembrana (TMP) y la
temperatura del sistema (7), con la finalidad de determinar el comportamiento
permeoselectivo y los mecanismos responsables de la separacion de fosfolipidos de la
miscela de aceite desgomado de soja/hexano utilizando un sistema de ultrafiltracion
(UF).

En las figuras 4-1 y 4-2 se muestran las curvas de flujo permeado en funcién del
tiempo para las temperaturas de 30 y 40 °C, respectivamente. Para la temperatura de
30 °C se observa una variacién del flujo permeado con el tiempo en el rango de 2-7%,
para las tres presiones de transmembrana analizadas. Para las temperaturas de 40 y
50 °C para altas TMP (5 bar) se observa una disminucién en el flujo permeado de
miscela en funcion del tiempo del orden maximo del 18%. Para bajas TMP (1 y 3 bar)

se observa una variacién maxima del flujo permeado en funcién del tiempo del orden de
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14%. Este comportamiento se atribuye a los fenémenos de: polarizacién por
concentracién, bloqueo de poros y formacion de la capa de gel, los cuales provocan un
decaimiento del flujo permeado. Los resultados obtenidos en este trabajo son similares a
los reportados por otros autores (Cheryan, 1986; Zeman y Zydney, 1996), los efectos de
ensuciamiento y polarizacién son de mayor importancia a medida que aumenta la

presion de transmembrana
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Figura 4-1. Evolucién del flujo permeado durante la UF de aceite desgomado de soja/hexano, 30 °C
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Figura 4-2. Evolucién del flujo permeado durante ia UF de aceite desgomado de soja/hexano, 40 °C
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En la tabla IV-1 se presentan los resultados obtenidos en las experiencias de UF
de miscelas desgomadas de: J* de la miscela, las retenciones de fosfolipidos (R%) y
color del aceite alimentado y permeado. Estos valores son utilizados para el analisis del

comportamiento permeoselectivo de la membrana estudiada (Tipo M2, R Orelis).

Tabla IV-1. Resultados de parametros de permeoselectividad para el desgomado por UF

de miscela de aceite desgomado de soja/hexano (*)

T T™MP J* Color AOCS Direct
°C bar kg/h.m? R Alim. Perm.
5,0 57,9 94,8 0,6R 65Y 0,2R 70Y
30 3,1 38,9 95,3 0,6R 65Y 0,3R 55Y
1,0 12,5 88,2 0,7R 65Y 0,4R 65Y
5,0 55,8 98,4 1,IR 65Y 0,5R 65Y
40 3,0 40,2 99,8 0,7R 65Y 0,3R 65Y
1,0 18,8 94,2 0,8R 65Y 0,6R 65Y
4,9 68,2 97,5 0,8R 65Y 0,5R 65Y
50 3,0 61,0 95,7 0,7R 65Y 0,4R 65Y
1,0 21,8 90,7 0,7R 65Y 0,5R 65Y

(*) La concentracién promedio de fosfolipidos en la alimentacion, para miscela de aceite de

soja desgomado/hexano 25 + 1% p/p aceite, es Cr= 6300 £ 1500 ppm de fosfolipidos

4.4.1. Analisis de flujo permeado

Efecto de la presion

En la figura 4-3 se muestra la relacion entre el flujo permeado de miscela (J*) y
la presién de transmembrana (TMP) para el rango de temperatura analizado, con la
finalidad de evaluar los fenbmenos responsables de la separacion de los fosfolipidos de
las miscelas de aceite de soja desgomado/hexano con concentracién de 25% p/p de
aceite. Podemos observar que, para las tres temperaturas analizadas, a bajas presiones

de transmembrana (1-3 bar) existe una relacion lineal entre J* y TMP; esta relacion
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indica que la fuerza impulsora para la separacién de fosfolipidos de las miscelas es la
presién de transmembrana. Para la temperatura de 50 °C, el incremento en la presion de
operacién por encima de 3 bar no promueve cambios significativos en el flujo permeado
de miscela, esto se atribuye al hecho de que la capa de polarizacién por concentracion
de fosfolipidos retenidos sobre la membrana puede controlar la velocidad de
permeacién. Por esta razén el flujo permeado no depende de la presion de
transmembrana aplicada al sistema, esto se conoce como la consolidacién de particulas
o capa de gel sobre la superficie de la membrana que provoca flujos independientes de
la presidn; los aumentos en la TMP redundan en una capa de soluto més densa. Para la
temperatura de 40 °C y valores de TMP por encima de 3 bar, se observa una relacion no
lineal entre J* y TMP, por lo que podriamos considerar que la polarizacién por
concentracién de fosfolipidos sobre la superficie de la membrana es responsable de
dicha disminucién en la velocidad de flujo (Cheryan, 1986; Iwama, 1987; Lin y col.,
1997). A 30 °C hay una relacién lineal entre J* y TMP para todo el rango de presiones
analizado, lo cual permite suponer que, no habiendo fenémenos de formacién de capa
de gel sobre la superficie de la membrana, la presién de transmembrana controla el flujo

permeado.
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Figura 4-3. Efecto de la presi6n de transmembrana sobre el flujo permeado de miscela para desgomado de

miscela de aceite de soja desgomado/hexano, para: 30,40 y 50 °C
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Efecto de la temperatura

Como se puede obse:var de la figura 4-3, a mayores temperaturas se observan
mayores flujos permeados tanto en la region controlada por la presion como en la region
controlada por la transferencia de masa. Esto se debe a que en las dos regiones, las
variaciones en la viscosidad, en la densidad y en el coeficiente de difusion de materia
del fluido con la temperatura modifican la permeabilidad, lo que se puede apreciar en
los valores obtenidos en la tabla IV-2 (Cheryan, 1987).

En la tabla IV-2, se presentan los valores de permeabilidad obtenidos de las
pendientes de las curvas de la figura 4-3, para la regioén controlada por la presion de
transmembrana. Los valores de permeabilidad normalizada se obtienen de multiplicar la
permeabilidad por la viscosidad de la miscela (L,*u.,) (los valores de viscosidad de la
miscela se encuentran en el anexo), esto permite independizar los efectos de la
viscosidad sobre la misma y analizar la presencia de otros efectos que puedan afectar el
comportamiento de permeacion del sistema. De acuerdo con los resultados obtenidos,
no se observan variaciones apreciables en la permeabilidad normalizada, lo que permite
concluir que el mecanismo de flujo viscoso representa €l mecanismo de permeacién

para el desgomado de miscela aceite desgomado de soja/hexano por ultrafiltracion.

Tabla IV-2. Permeabilidades y permeabilidades normalizadas de solvente y de miscela

desgomada para la UF de miscela de aceite de soja desgomado/hexano

T Ly Ly x L, Ly Xpim
°C kg/hmibar x10 kg/m®> kghm’bar x10" kg/m?
30 19,59 1,61 11,94£0,96  1,44+0,12
40 24,42 1,84 13,97£1,12  1,45+0,12
50 24,56 1,72 20,50+1,64  1,97+0,16

Se asume que la dependencia de Ia permeabilidad de la miscela durante la UF
con la temperatura es un proceso activado que puede ser representado por una ecuacion
de tipo Arrhenius, ecuacién (3.5). En la figura 4-5 se presentan los valores de Ln (L,) en
funcién de 1/T para realizar el analisis de energia de activacion para la permeabilidad de

la miscela siguiendo la ecuacién (3.6). Estos valores presentan un comportamiento
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aproximadamente lineal acorde con la ley de Arrhenius, lo que permite realizar una
aproximacién lineal de los valores graficados, segin la ecuacién (3.6), y obtener los
pardmetros caracteristicos de la dependencia de la permeabilidad de la miscela con la
temperatura para el desgomado por UF de miscelas de aceite de soja desgomado/hexano

al 25 = 2% p/p).
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Figura 4-4. Ajuste de resultados de permeabilidad de miscela segiin la ecuacién de Arrhenius, producida

por desgomado de miscela aceite desgomado de soja/hexano

Los parametros de Arrehnius obtenidos son:

Energia de activacion: AE, =523 keal
gmol
Factor pre-exponencial: L) =67.778 48 ——kZL—
h.m* .bar

Interpretacion tedrica del flujo permeado: Andlisis de las Resistencias

El anélisis del alcance de los fenémenos de ensuciamiento y polarizacién por
concentraciéon para la eliminaciéon de fosfolipidos a partir de miscelas de aceite
desgomado/hexano se realiza utilizando el modelo de resistencias en serie descripto en
el apartado 2.4 del capitulo 2. En la tabla IV-3 se tabulan los valores de resistencia total
(Rroar) Obtenidos utilizando la ecuacion (2.4), para la separacién de fosfolipidos de la

miscela aceite desgomado de soja/hexano. El valor de resistencia de la membrana (R,, )
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corresponde al obtenido en el item 3.3.5 del capitulo 3. Los valores de resistencia de
ensuciamiento (Ry + R,), son calculados a partir de la ecuacion (2.5). De los resultados
obtenidos se puede observar que los fenémenos de ensuciamiento, polarizacion por
concentracion y/o bloqueo de poros representan entre un 43 y 69% de la resistencia total
del sistema.

Para una temperatura dada se observa que la (Rs + R,) aumenta a medida que se
incrementa la TMP, esto puede justificarse considerando que a medida que se aumenta
la presion, el efecto de polarizacidon por concentracion es mayor y comienza a formarse

la capa de gel por el depdsito de fosfolipidos sobre la superficie de la membrana.

Tabla IV-3. Valores de Resistencias para desgomado por UF de miscela de aceite

desgomado de soja’hexano

T TMP R Rrotal R+ R,
°C  bar x10"m* x10"m? x10"m’
5,0 5,02 3,13
30 3,1 1,89 4,63 2,74
1,0 3,88 1,99
5,0 6,02 4,13
40 3,0 1,89 5,02 3,13
1,0 3,56 1,67
4,9 5,22 3,33
50 3,0 1,89 3,56 1,67
1,0 3,32 1,43

4.4.2. Analisis de retencion de fosfolipidos

Como se observa en la figura 4-5 y en la tabla IV-2, las retenciones de
fosfolipidos estan el orden del 88 a 100% para el rango de temperaturas y presiones de
transmembrana analizadas. Si bien los valores de retencion no se ven fuertemente
influenciados por los cambios en las condiciones operacionales, la retencion aumenta a

medida que se incrementa la presion de transmembrana, lo cual se produce por un
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posible aumento en la resistencia de la capa de gel formada sobre la superficie de

membrana.
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Figura 4-5. Efectos de la presién de transmembrana sobre la retencién de fosfolipidos para UF de miscela

de aceite desgomado de soja/hexano

4.4.3. Analisis del color

Durante el proceso desgomado algunas sustancias coloreadas son atrapadas
dentro de las micelas inversas de fosfolipidos y son removidas con el retenido. En la
tabla IV-2 se muestra el color de la alimentaciéon y el permeado. En todos los casos se
observa un significativa disminucién en el color rojo del permeado respecto a la
alimentacion, entre el 25-67%, no existe variacién en el color amarillo. Esto es
importante pues disminuye la cantidad de agentes blanqueadores necesarios para
realizar la etapa de blanqueo y por ello disminuye la cantidad de efluentes eliminados

durante dicha etapa.

4.5. Experiencias de separacion de fosfolipidos con miscela cruda

Se analizan los resultados de flujo permeado (/) en funcién del tiempo y de la
presion de transmembrana (TMP) y de la temperatura (7), obtenidos para el desgomado

de miscelas de aceite crudo de soja/hexano por ultrafiltracién. Lo cual permite
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determinar el comportamiento permoselectivo del sistema de ultrafiltracion y los
mecanismos involucrados en la separacién de los fosfolipidos.

Las figuras 4-6, 4-7 y 4-8 presentan los resultados de flujo permeado de miscela
aceite crudo de soja/hexano en funcién del tiempo para las temperaturas de 30, 40 y
50 °C, respectivamente. Se puede observar que para altas presiones de transmembrana
(3 y 5 bar) y temperatura de 30 °C, hay una disminucién del flujo permeado del orden
maximo de 21% durante el transcurso de la experiencia. Una variacién similar se
presenta en las experiencias realizadas a TMP de 5 bar y temperaturas de 40 y 50 °C
(variacién del flujo en el orden méximo de 25%). Este efecto puede estar relacionado
con fendmenos que limitan la transferencia de masa, tales como: polarizacién por
concentracion, formacién de una capa de gel y bloqueo de poros de la membrana. A
baja TMP (1 bar para la temperatura de 30 °C y 1-3 bar para las temperaturas de 40 y 50
°C) no se observan variaciones importantes en el flujo permeado, para todo el periodo

de tiempo analizado, siendo la maxima variacion del orden de 7%.
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Figura 4-6. Variacién del flujo permeado en la UF de aceite crudo de soja‘hexano, para 30 °C
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Figura 4-7. Variacién del flujo permeado en la UF de aceite crudo de soja/hexano, para 40 °C
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Figura 4-8. Variaci6n del flujo permeado en la UF de aceite crudo de soja/hexano, para 50 °C

En la tabla IV-4 se muestran los resultados obtenidos para las experiencias de
desgomado por UF de miscelas de aceite crudo de soja/hexano de: J* de miscela, las
retenciones de fosfolipidos (R%) y color del aceite alimentado y permeado. Estos
valores son utilizados para el andlisis del comportamiento permeosectivo de la

membrana estudiada.
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Tabla IV-4. Resultados de permeoselctividad para el desgomado por UF de miscela de

aceite crudo de soja/hexano (*)

T TMP J* Color AOCS Direct

°C  bar kg/h. m? R Alim. Perm.
52 52,5 98,7 1,7R 65Y 0,9R 65Y

%0 3,1 42,7 97,7 0,9R 65Y 0,3R 65Y
1,1 16,7 97,1 0,9R 65Y 0,3R 65Y
52 60,6 100,0 0,9R 65Y 0,3R 65Y

40 3,0 46,2 100,0 0,9R 65Y 0,3R 65Y
1,0 18,9 97,1 1,OR 65Y 0,4R 65Y
4,9 63,8 99,4 1,4R 65Y 0,4R 65Y

50 3,0 56,9 99,7 1,0R 65Y 0,3R 65Y
1,0 27,8 96,4 1,0R 65Y 0,3R 65Y

(*) La concentracién promedio de fosfolipidos en la alimentacién, para miscela de
aceite de soja crudo/hexano 24,7 + 0,4% p/p aceite, es C, = 33000 + 5100 ppm de
fosfolipidos

4.5.1. Analisis de flujo permeado

Efecto de la presion

En la figura 4-9 se muestra la relacion entre el flujo permeado
pseudoestacionario (J*) y la presion de transmembrana (7MP), a distintas temperaturas
de operacion. Para las tres temperaturas analizadas y baja presion se observa una
relacién lineal entre J* y TMP, esto indica que Ia fuerza impulsora para la separacion es
la presiéon de transmembrana (TMP). A altos valores de TMP y para las tres
temperaturas de analisis, la relacion entre J* y TMP deja de ser lineal por lo que se
considera a la transferencia de masa como el fenémeno controlante en el proceso de UF
de la miscela aceite crudo de soja/hexano. El flujo de miscela tiende a permanecer
constante en la regién de altas presiones (3-5 bar). Este es el fenomeno en el cual la
polarizacidon por concentracion de fosfolipidos retenidos sobre la superficie de la

membrana de ultrafiltracion crece con aumentos de TMP hasta un flujo de miscela
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membrana de ultrafiltracién crece con aumentos de TMP hasta un flujo de miscela

limitante (Cheryan, 1986; Iwama, 1987; Lin y cols. 1997; Pagliero y cols., 2001).
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Figura 4-9. Efecto de la presién de transmembrana sobre el flujo permeado de miscela para el desgomado

de miscela de aceite crudo de soja/hexano, para: 30, 40 y 50 °C

Efecto de la temperatura

Respecto a las variaciones del flujo permeado de miscela con la temperatura,
podemos observar en la figura 4-9, que se obtienen mayores flujos permeados cuando se
incrementa la temperatura, para una dada presién de transmembrana. En general,
mayores temperaturas llevan a mayores flujos tanto en regién controlada por la presién
de transmembrana, como en la regién controlada por la transferencia de masa, debido a
la disminucién en la viscosidad y densidad de la miscela. En esta situacion se asume
que no ocurren simultdneamente otros efectos como la precipitacién de sales insolubles,
la desnaturalizacién de sélidos o la gelatinizacién (Cheryan, 1986; Iwama, 1987; Lin y

cols., 1997; Kim y cols., 2002).

En la tabla IV-5 se presentan los valores de permeabilidad de miscela (L,)
correspondientes a las pendientes de las curvas de flujo permeado de miscela (J*) en
funcion de la presion de transmembrana (TMP) para bajas presiones. Del andlisis de los
resultados de la tabla IV-5 se observa que las permeabilidades normalizadas no difieren

significativamente (dentro de un error experimental de + 10%). Lo cual permite
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establecer que el mecanismo de permeacion de este sistema se corresponde con el
mecanismo de flujo viscoso, pues los resultados revelan que la viscosidad es un factor

critico que afecta la permeabilidad.

Tabla IV-5. Permeabilidades y permeabilidades normalizadas de solvente y de miscela

desgomada para la UF de la mezcla aceite crudo de soja’hexano

T Ly Ly x pp L, Lp>Xpim

oc kghm’bar x10"kg/m® keg/h.mZbar x10" kg/m?
30 19,59 1,61 1423+1,14  1,72+0,14
40 2442 1,84 15,75¢1,26  1,64+0,13
50 24,56 1,72 19,86+1,59  1,91%0,15

Se asume que la dependencia de la temperatura de la miscela a través de la
membrana con la temperatura es un proceso activado que puede ser representado por
una ecuacion tipo Arrhenius (Tsuru y cols, 2000; Dobrak y cols. 2010). En la figura 4-
10, se presenta la relacion entre Ln(L,) y 1/T, donde se puede ver la relacion
aproximadamente lineal entre estas variables. A partir de la regresion lineal de dichos
valores se obtienen los parametros de energia de activacion y factor pre-exponencial que
permiten establecer que el proceso de permeacion de miscela de aceite crudo de
soja/hexano al 24,7% p/p es un proceso activado por la temperatura, para el rango de

temperatura de andlisis.
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Figura 4-10. Ajuste de resultados de permeabilidad de miscela segin la ecuacién de Arrhenius, producida

por desgomado de miscela aceite crudo de soja/hexano

Los parametros de Arrehnius obtenidos son:

. ki
Energia de activacion: AE, =322 cal
gmol
: 0 kg
Factor pre-exponencial: L, =2938,05——F——
i h.m* .bar

Para realizar el analisis de energias de activacion se calculd el valor de energia
de activacién para la viscosidad de la miscela obteniendo como resultado: AE,= 2,23
kcal/gmol (ver anexo). De la comparacion las energias de activacion de la
permeabilidad y de la viscosidad de miscela, se podria asumir que los cambios en la
permeabilidad de miscela cen la temperatura se deben principalmente a las variaciones

en su viscosidad con la temperatura.

Interpretacion teorica del flujo permeado: Andlisis de las Resistencias

Para el analisis del mecanismo de transporte involucrado en este proceso, a partir
del modelo de resistencias en series planteado en el item 2.4. del capitulo 2; se obtienen
los valores de resistencia total (Ry,.,), resistencia de la membrana (R,, o) y la resistencia
de ensuciamiento (R, +R,); que se muestran en la tabla IV-6. El valor de resistencia de

la membrana (R, ) es el obtenido en el capitulo 3, apartado 3.3.5. El valor de
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resistencia total se obtiene de la ecuacion (2.4) a partir de los resultados obtenidos para
la experiencia de ultrafiltracion de la miscela. Con estos valores y utilizando la ecuacion
(2.5) se obtiene la resistencia de ensuciamiento (R +R),) para cada condicion de analisis.
De acuerdo a los resultados obtenidos, los valores de resistencia de ensuciamiento y
polarizacion representan entre un 33 y 70% de la resistencia total del sistema, por lo que
podemos considerar que los fendmenos de ensuciamiento y/o polarizacion de la
membrana se encuentran presentes en la UF de miscela de aceite crudo de soja. Al
analizar la variacion de la resistencia de ensuciamiento con la TMP para una dada T,
podemos observar que aumenta con el incremento de la presion de transmembrana, lo
cual podria atribuirse a que la capa de gel formada sobre la superficie de la membrana

es mas compacta a mayores presiones y por ello la resistencia al flujo es mayor.

Tabla IV-6. Valores de Resistencias para desgomado por UF de miscela de aceite crudo

de soja/hexano

T TMP Rino Rrotal R+ Rp
°C bar x10°m' x10°m’ x10"°m"
52 5,76 3,87
30 3,1 1,89 4,22 2,33
1,1 3,24 1,35
5,2 5,76 3,87
40 3,0 1,89 4,36 2,47
1,0 3,55 1,66
4,9 5,56 3,67
50 3,0 1,89 3,82 1,93
1,0 2,60 0,77

4.5.2. Andlisis de retencion de fosfolipidos

En la tabla IV-4 y en la figura 4-11 puede observarse que la retencion de
fosfolipidos varia desde el 96,4 y 100% para le rango de temperatura y presiones

analizadas. Resultados similares fueron obtenidos por Subrahamanyam y cols. (2006)
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para el desgomado de aceite crudo de salvado de arroz con una membrana de 6xido de
zirconio de 15 kDa con las mismas caracteristicas a la utilizada en esta investigacién
(concentracion inicial de 13.695,5 ppm de fosfolipidos y retenciones en el orden de 95-
97%). Alicieo y cols. (2002) obtuvieron retenciones de fosfolipidos del 99,14% para
aceite crudo de soja, con concentracion inicial de 13.900 ppm de fosfolipidos y
membrana de Al,O3/TiO; con didmetro promedio de poro de 0,01 pm. Ribeiro y cols.
(2008) utilizaron una membrana de aliimina con tamaiio de poro promedio de 0,01 um
(Atech Innovations GmbH) para miscela de aceite crudo de soja/hexano al 32% p/p de
aceite, con concentracién de fosfolipidos de 24.090 mg/kg, logrando retenciones en el

rango de 99,1-99,7%.
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Figura 4-11. Efectos de la presién de transmembrana sobre la retencién de fosfolipidos para UF de

miscela de aceite crudo de sojashexano

4.5.3. Analisis del color

En la tabla IV-4 se muestran los resultados correspondientes a las mediciones de
color del aceite crudo y del aceite permeado luego de la UF. La reduccién del color rojo
fue significativa del orden del 47 al 70%, mientras que no se observaron variaciones en
el color amarillo. Resultados similares obtuvieron Pagliero y cols. (2001), Souza y cols.
(2008) para el desgomado de miscelas de aceite crudo/hexano utilizando tecnologia de

membranas.
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4.6. Conclusiones

Las membranas ceramicas utilizadas en este estudio, Carbosep tipo M2, con cut-
off 15.000 Da, muestran una buena perfomance en la ultrafiltracion de miscelas de
aceite de soja/hexano. El flujo permeado fue alto en el rango de 12,5 a 68 kg/h.m?,
mientras que la retencion en el rango de 88-100%. Estos resultados sugieren que la
tecnologia de membranas aplicadas al proceso de desgomado ofrece prometedores
resultados; haciéndolo atractivo para la industria alimenticia debido a sus altos flujos de
permeados con excelentes niveles de retencién de fosfolipidos, practicamente nulas
pérdidas de aceite durante esta etapa de purificacién, no hay necesidad de usar agua y

quimicos para lograr la separacion y por lo tanto no se generan efluentes contaminantes.
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5.1. Conclusiones

La eliminacion de fosfolipidos (desgomado) es la primera etapa en el proceso de
refinacion de aceites crudos. El método convencional de desgomado, implica el uso de
agua y/o acido diluido para precipitar los fosfolipidos por hidratacién, formando las
"gomas", las que son finalmente eliminadas por centrifugacion. Este método posee los
inconvenientes de provocar grandes pérdidas de aceite, alto consumo de energia y
produccién de altas cantidades de efluentes. Es por ello que actualmente se analizan
nuevas tecnologias que permitan disminuir estos dafios.

Los procesos de separacion con membranas se presentan como una alternativa
tecnologica de gran interés para reemplazar el método convencional de desgomado. En
particular esta tecnologia permite la eliminaciéon de fosfolipidos luego del proceso de
extraccion (disminuyendo el ensuciamiento de los equipos de destilacion), no requiere
el uso de agua o soluciones acidas (evitando la generacion de efluentes) y reduce el
costo energético asociado al proceso. No obstante estas ventajas, actualmente su
aplicacion es reducida, debido principalmente a la inestabilidad de las membranas
poliméricas en hexano, solvente utilizado en el proceso de extraccion. La utilizacion de
membranas cerdmicas en soluciones no acuosas es de potencial aplicacién, pues
presentan alta estabilidad frente a solventes organicos y altas temperaturas; lo cual
permite analizar su comportamiento en el proceso de desgomado por ultrafiltracién de
miscelas de aceite de soja/hexano.

El objetivo de este trabajo fue evaluar la eficiencia de la tecnologia de
separacion con membranas procesando miscelas de aceite (crudo y desgomado) de
soja‘hexano en un moédulo tubular de flujo cruzado con una membrana cerdmica
comercial de ultrafiltracion. Las experiencias de desgomado permitieron determinar la
influencia de la presion de transmembrana (7MP) y la temperatura (7) sobre el flujo
permeado, y analizar la permeoselectividad de las membranas.

La membrana seleccionada para este trabajo fue una membrana cerdmica de

ultrafiltracion Carbocep tipo M2 (R Orelis) con cut-off de 15.000 Da.
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Al estudiar el comportamiento del hexano durante su permeacion a través de la

membrana de UF se observo que:

@ En las experiencias realizadas en orden creciente de presion de
transmembrana (1 a 5 bar), se produjeron variaciones en el flujo permeado durante el
transcurso de la experiencia, resultados similares fueron obtenidos por Garcia y cols.
(2005).

@ En las experienvias realizadas en orden decreciente de presion de
transmembrana (5 a 1 bar), se observaron variaciones en el flujo permeado con el
tiempo a altas TMP, siendo muy poco variable a bajas TMP.

Estas variaciones, se consideraron que son efecto de la adsorcion de particulas
de agua contenidas en el solvente sobre la superficie activa y poros de la membrana
(Tsuru y cols., 2004, 2008). Con el objetivo de minimizar dicho efecto, se establecio
como metodologia de estabilizacion de la membrana para las experiencias de
desgomado de miscela aceite de soja’hexano por UF, la permeacién de hexano a la
temperatura de trabajo y presion de transmembrana de 5 bar seguido por la permeacion
del solvente a temperatura y presion de transmembrana de trabajo.

Del analisis de permeabilidad de hexano se pudo determinar que el mecanismo
de transporte de hexano a través de la membrana fue por flujo viscoso, indicando que
las interacciones solvente-solvente tienen mayor influencia que las interacciones
solvente-membrana, si se realiza la permeacion de solvente de mayor a menor TMP.
Basandose en el mecanismo propuesto se determiné la resistencia intrinseca de la
membrana, pardmetro que posibilité completar el analisis de mecanismo de transporte
de miscela de aceite/hexano.

El comportamiento de la membrana durante la eliminacion de fosfolipidos
contenidos en las miscelas de aceite de soja (crudo y desgomado)/hexano se estudid
analizando los efectos de las variables operacionales: temperatura y presion de
transmembrana. Se determind la variacion del flujo permeado en funcién del tiempo, el
porcentaje de retencion de fosfolipidos y la variacion de color. Se realiz6 el andlisis e
interpretacion de los resultados obtenidos mediante la aplicacion del modelo de

resistencias en series. Las principales conclusiones fueron:
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Para la miscela de aceite desgomado de soja/hexano con concentracion 25%

p/p de aceite se obtuvo que:

@ Las variaciones del flujo permeado con el tiempo fueron pequefias para las
tres temperaturas analizadas y bajas presiones de transmembrana. En cambio a altas
presiones de transmembranas y para las temperaturas de 40 y 50 °C se observé una
mayor variacion del flujo permeado con el tiempo, este comportamiento fue atribuido a
los fendmenos de: polarizacion por concentracion, bloqueo de poros y formacion de la
capa de gel. Los resultados obtenidos en este trabajo fueron similares a los reportados
por otros autores (Cheryan, 1986; Zeman y Zydney, 1996), los efectos de ensuciamiento
y polarizacion fueron de mayor importancia a medida que aumentaba la presién de
transmembrana.

@ Del estudio del efecto de la presion (TMP) sobre el flujo permeado en estado
pseudoestacioinario (J*) se observd que es una relacion lineal a bajas presiones (de 1 a
3 bar) para el rango de temperaturas analizadas, lo que indica que la fuerza impulsora
para la separacion de fosfolipidos de las miscelas fue la presion de transmembrana. Para
temperaturas de 40, 50 °C y presion de 5 bar no se observaron cambios significativos en
el flujo permeado de miscela. Esto se atribuyd al hecho que la capa de polarizacion por
concentracion de fosfolipidos retenidos sobre la superficie de la membrana controld la
velocidad de permeacion, y por ello el flujo permeado no fue afectado por la presion de
transmembrana aplicada al sistema. Esto se conoce como la consolidacion de particulas
o capa de gel sobre la superficie de la membrana que provoca flujos independientes de
la presion, y por ello aumentos en la TMP resultaron en una capa de soluto mas densa
(Cheryan, 1986; Iwama, 1987, Lin y cols., 1997). A la temperatura de 30 °C se observé
una relacién lineal entre J* y TMP, para todo el rango de presiones analizado, lo cual
permitié suponer que la presion de transmembrana controla el flujo permeado, no
habiendo fenémenos de formacidn de capa de gel sobre la superficie de la membrana.

@ En cuanto al efecto de la temperatura (7) sobre el flujo permeado en estado
pseudoestacionario (J*), se pudo observar que a mayores temperaturas se obtuvieron
mayores flujos permeados, tanto en la regién controlada por la presion como en la
regién controlada por la transferencia de masa. Esto se debe a que en las dos regiones,
las variaciones con la temperatura de la viscosidad, densidad y coeficiente de difusion

de materia modifican la permeabilidad.
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Para poder determinar el mecanismo de permeacion durante el desgomado de
miscela se analizo la permeabilidad normalizada de la miscela (producto de la
permeabilidad por la viscosidad de la miscela). De este analisis se puede concluir que el
comportamiento del flujo para este sistema es el mecanismo de flujo viscoso.

@ El analisis del alcance de los fenémenos de ensuciamiento y polarizaciéon por
concentracion para la eliminacion de fosfolipidos a partir de miscelas de aceite
desgomado/hexano se realizé utilizando el modelo de resistencias en serie. De los
resultados obtenidos se pudo observar que los fenémenos de ensuciamiento,
polarizacién por concentracion y/o bloqueo de poros representan entre un 43 y 69% de
la resistencia total del sistema.

@ Del analisis de las retenciones de fosfolipidos se pudo determinar que: los
valores de retenciones no fueron fuertemente influenciados por los cambios en las
condiciones operacionales; los cuales estuvieron en el rango del 88 a 100%.

@ En cuanto al analisis de las variaciones del color (amarillo y rojo) se observé
en todos los casos una significativa disminucion en el color rojo del permeado respecto
a la alimentacidn, entre el 25 y 67%, no existiendo variaciones en el color amarillo. Esto
se atribuyo a que durante el proceso desgomado algunas sustancias coloreadas son
atrapadas dentro de las micelas inversas de fosfolipidos y son removidas con el

retenido.

Para la miscela de aceite crudo de soja/ hexano con concentracion 25% p/p de

aceite se obtuvo que:

@ Del analisis del flujo permeado en funcion del tiempo se pudo observar que:
para altas presiones de transraembrana y para todas las temperaturas analizadas, hay una
importante disminucién del flujo permeado durante el transcurso de la experiencia. Este
efecto se atribuyd a los fendmenos que limitan la transferencia de masa, tales como:
polarizacién por concentracion, formacion de una capa de gel y bloqueo de poros de la
membrana. A baja TMP no se observaron importantes variaciones en el flujo permeado,
para todo el periodo de tiempo analizado.

@ Del estudio del efecto de la presion (7MP) sobre el flujo permeado en estado
pseudoestacioinario (J*) se observd: una relacion lineal para el rango de temperaturas
analizadas y a bajas presiones (de 1 a 3 bar), lo cual indic6 que la fuerza impulsora para

la separacion es la presion de transmembrana (TMP). A altas presiones la relacion dejo
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de ser lineal, debido a que la transferencia de masa fue el fendmeno controlante.
(Cheryan, 1986; Iwama, 1987; Lin y cols. 1997; Pagliero y cols., 2001).

@ Del analisis del efecto de la temperatura sobre el flujo permeado
pseudoestacionario se puede concluir que: el flujo permeado aumenta con la
temperatura, para una dada presion de transmembrana.

Para poder determinar el mecanismo de permeacion durante el desgomado de
miscela se analiz6 la permeapilidad normalizada de la miscela. De este andlisis se puede
concluir que el comportamiento del flujo para este sistema es el mecanismo de flujo
ViSCOSO.

@ EIl anélisis del alcance de los fendmenos de ensuciamiento y polarizacion por
concentracion para la eliminacion de fosfolipidos a partir de miscelas de aceite
crudo/hexano se realizé utilizando el modelo de resistencias en serie. De los resultados
obtenidos se pudo observar que los fenomenos de ensuciamiento, polarizacion por
concentracion y/o bloqueo de poros representan entre un 33 y 70% de la resistencia total
del sistema.

@ Las retenciones ce fosfolipidos variaron entre el 96 y 100%. Resultados
similares fueron obtenidos por Subrahamanyam y cols. (2006), Alicieo y cols. (2002) y
Ribeiro y cols. (2008).

@ Los resultados correspondientes a las mediciones de color del aceite crudo y
del aceite permeado permitieron observar una disminucién del color rojo del orden del
47 al 70%, mientras que no se observaron variaciones en el color amarillo. Resultados

similares obtuvieron Pagliero y cols. (2001), Souza y cols. (2008).

5.2. Metas futuras y propuestas

En funcidn de avanzar en los aspectos fundamentales de la ciencia y tecnologia
de membranas aplicada a la separacion y/o purificaciéon de mezclas no acuosas, con el
fin de generar las condiciones adecuadas que permitan su utilizaciéon en procesos de
interés industrial, en particular en la produccion de aceites comestibles se plantean
diferentes lineas de trabajo a partir de los resultados obtenidos.

Por un lado, se propone modificar la superficie activa de las membranas
inorganicas con el fin de variar sus caracteristicas permeoselectivas frente a los

solventes orgéanicos. Considerando diferentes organoclorosilanos y alcoholes como
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sustancias potenciales para usar como elementos a fijar sobre la superficie activa de la
membrana.

Por otro lado se propone la separacion de dcidos grasos libres del aceite crudo de
soja, combinando la separacion por extraccion liquido/liquido y la tecnologia de

membranas.

5.3. Difusion de resultados

5.3.1. Publicaciones en revistas

R. Marenchino, C. Paglierc, M. Mattea “Vegetable oil degumming using inorganic
membrane” (2006), Desalination, 200, 1-3, 562-564.

5.3.2. Presentaciones en congresos internacionales y nacionales

Marenchino R., M. Mattea, C. Pagliero "Tecnologia de membranas aplicada al
desgomado de miscelas de aceite crudo de soja: Estudio de las condiciones
operacionales”. III Congreso Internacional de Ciencia y Tecnologia de los

Alimentos, 1I-316. 15-17 de mayo de 2009, Cérdoba, Argentina.

Marenchino R., C. Pagliero, M. Mattea “Desgomado de aceites vegetales usando
membranas Inorganicas”. VI Congreso Ibero-Americano en Ciencias y Tecnologia
de Membranas.Actas en CD, trabajo completo. 8-11 de julio 2007, Campina Grande,

Brasil.

Marenchino R., C. Pagliero M. Mattea "Procesamiento de aceites vegatales por
tecnologia de membranas: Desgomado”. X Congreso Argentino de Ciencia y
Tecnologia de Alimentos. ler. Simposio Internacional de Nuevas Tecnologias,

15.26. 18-20 de mayo 2005, Mar del Plata, Argentina.
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Valores de densidades utilizados

Los valores de densidad de hexano (p;) a diferentes temperaturas se obtuvieron
de Perry y Green (1997); los datos de densidad de las miscelas (p,,) se determinaron
experimentalmente, en la tabla a-1 se muestran los valores de densidades utilizados en

los célculos.

Tabla a-1. Densidades de hexano y miscela aceite’hexano

°C g/cm3 g/cm3
30 0,652 0,710
40 0,643 0,709
50 0,633 0,704

Valores de viscosidades utilizados

Los valores de viscosidad de las miscelas a diferentes temperaturas se calculan a
partir de la ecuacién (a.1) denominada ecuacion de Kendall-Monroe (Perry y Green
(1997)). Los datos de viscosidad de hexano se extraen de Perry y Green (1997) y los de
aceite de soja de Shahidi (2005). En la tabla a-2 se presentan los valores de viscosidad

de hexano, aceite y miscela para las tres temperaturas de analisis.

Tabla a-2. Viscosidades de hexano y miscela aceite/hexano

°C cp cp cp

30 0,30 43,32 0,44
40 0,28 30,71 0,38
50 0,26 22,25 0,35
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La ecuacién de Kend:all-Monroe se describe a continuacion:

3
_ ,, 13 1/3
M, = (xh X, X, X )

(a.1)

donde y,, es la viscosidad de la miscela aceite de soja’hexano; X, y X, son las fracciones
molares de hexano y aceite de soja, respectivamente; p, y M. las respectivas

viscosidades de hexano y aceite de soja.
Energia de activacion de la viscosidad de miscela aceite de soja’/hexano

Si se asume que la dependencia de la viscosidad de la miscela con la temperatura
es un proceso activado que puede ser representado por una ecuacion del tipo Arrehnuis,

de la forma:

_AE
M, = My exp ( %Tj (a.2)

donde ,uO,,, es la viscosidad de la miscela, en unidades [cp]; u’w es el factor pre-
exponencial, en unidades [cp]; 4E, es la energia de activacién, en unidades [kcal/mol];
T es la temperatura en unidades [K]; y R es la constante de los gases ideales, en
unidades [cal/gmol.K].

Aplicando logaritmo natural en ambos lados de la ecuacidn, se obtiene:

AE
—Ln(u,) = Ln(u,) - —= (a.3)
m m RT

Si se grafica el logaritmo natural de ., frente a 1/T, se obtiene una linea recta de
pendiente -AE,/R y de ordenada al origen Ln(p’y). En la figura a-1 se muestra el ajuste

de dichos valores para la miscela en estudio.
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Anexo

3,1 3,2 33 34
1000/T (K™

3,5

Figura a-1. Ajuste de resu’tados de viscosidad de miscela segin la ecuacién de Arrehnius

Del ajuste de los resultados, se obtuvieron los parametros:

Energia de activacion:

Factor pre-exponencial:

keal
gmol

AE, =223

ny =93.340 cp
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