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Resumen

El interés por los compuestos bioactivos de origen natural ha crecido de forma sostenida durante las
utimas décadas, impulsado por la busqueda de alimentos funcionales y nutracéuticos con potenciales
beneficios para la salud. En Chile, el trébol rosado (Trifolium pratense L.) es una forrajera
perenne valorada por su alto contenido de isoflavonas, compuestos potencialmente beneficiosos en
tratamientos hormonales o contra el cancer. La extraccién con fluidos supercriticos (SCFE) es una
técnica que aborda la maceracion, la hidrodestilacion y la extraccién por solventes para este tipo de
compuestos, pero estd limitada por la dificultad de alimentar y transportar sélidos de forma continua
a alta presion, lo que obliga a operar por lotes y restringe su escalamiento industrial. Acondicionar
el sustrato como una suspensién bombeable permitiria un proceso continuo a contracorriente, pero
exige describir adecuadamente el equilibrio entre las fases. Este trabajo aborda el modelamiento
termodinamico, la simulacion, el dimensionamiento y la evaluacion econémica del fraccionamiento
de suspensiones hidroetandlicas en una columna de alta presion, tomando como caso de aplicacién
la recuperacién de Formononetina y Biochanina A desde el trébol rosado. Se emplea CO5 como
solvente por su bajo costo, disponibilidad a alta pureza, manejo seguro e inocuidad fisiolégica en el
producto final, ademds, por su baja polaridad, se anade una mezcla hidroetandlica (etanol + agua)
como medio de suspension para mejorar su poder solvente. El modelo se implementé en Python
y se validd frente a los datos experimentales de Durling et al. (2007), obteniéndose desviaciones
entre 6,13 y 11,96% (AAPD) y entre 0,0213 y 0,0495 (RMSD). Con este modelo se calcularon las
composiciones de equilibrio, las lineas de reparto y los diagramas ternarios, mientras que Aspen
Plus V14 se utiliz6 para simular la columna de extraccién entre 20 y 40 MPa, 40 y 80 °C y 3
razones EtOH:Agua. La selectividad isoflavonas/sélidos se estimé con la correlacién de Chrastil y
la extractabilidad relativa de ambos solutos mediante parametros de solubilidad de Hansen (HSP).
La méxima selectividad isoflavona/sélidos fue 2,26 a 20 MPa, 80 °C y EtOH:agua 15:85. Para esa
condicién se dimension6 una columna de 3,98 m de altura, 26,49 cm de diametro y HETS 66,3
cm, junto con los equipos mayores de la planta. La evaluaciéon econémica arrojé un CAPEX de
4.002.281 USD + 30% y un costo de manufactura de 3.606.675 USD /ano. Expresado por kilogramo
de isoflavona, el proceso resulta inviable en todo el rango de recuperacion y se puede atribuir a la

alta dilucién del trébol, entre otros.
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Abstract

Interest in bioactive compounds of natural origin has grown steadily over the last decades, driven
by the search for functional foods and nutraceuticals with potential health benefits. In Chile, red
clover (Trifolium pratense L.) is a perennial forage crop valued for its high isoflavone content,
compounds with potential benefits in hormonal therapies and against cancer. Supercritical fluid
extraction (SCFE) is an alternative to maceration, hydrodistillation and solvent extraction for this
type of compound, but it is limited by the difficulty of feeding and transporting solids continuously
at high pressure, which forces batch operation and restricts its industrial scale-up. Conditioning
the substrate as a pumpable suspension would allow a continuous countercurrent process, but
it requires an adequate description of the equilibrium between the phases. This work addresses
the thermodynamic modelling, simulation, sizing and economic evaluation of the fractionation of
hydroethanolic suspensions in a high-pressure column, taking the recovery of formononetin and
biochanin A from red clover as the application case. COs is used as the solvent because of its low
cost, availability at high purity, safe handling and physiological harmlessness in the final product;
in addition, given its low polarity, a hydroethanolic mixture (ethanol + water) is added as the
suspension medium to improve its solvent power. The model was implemented in Python and
validated against the experimental data of Durling et al. (2007), yielding liquid-phase deviations
between 6.13 and 11.96% (AAPD) and between 0.0213 and 0.0495 (RMSD). This model was used
to compute the equilibrium compositions, the tie lines and the ternary diagrams, while Aspen Plus
V14 was used to simulate the extraction column between 20 and 40 MPa, 40 and 80 °C and three
EtOH:water ratios. The isoflavone/solids selectivity was estimated with the Chrastil correlation,
and the relative extractability of both solutes by means of Hansen solubility parameters (HSP).
The maximum isoflavone/solids selectivity was 2.26 at 20 MPa, 80 °C and an EtOH:water ratio of
15:85. For that condition, a column 3.98 m in height, 26.49 cm in diameter and with an HETS of
66.3 cm was sized, together with the major equipment of the plant. The economic evaluation gave
a CAPEX of 4,002,281 USD =+ 30% and a cost of manufacturing of 3,178,389 USD /year. Expressed
per kilogram of isoflavone, the process is unfeasible over the whole recovery range, which can be

attributed to the high dilution of the clover, among other factors.
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Capitulo 1
Introduccién

El interés por los compuestos bioactivos de origen natural ha crecido de forma sostenida durante las
ultimas décadas, impulsado por la bisqueda de alimentos funcionales y nutracéuticos con potenciales
beneficios para la salud. Estos compuestos corresponden mayoritariamente a metabolitos secundarios
presentes en semillas, tejidos vegetales y productos obtenidos por fermentacion, siendo las familias

més relevantes los flavonoides, los acidos fendlicos y los carotenoides [1].

Dentro de los flavonoides, las isoflavonas constituyen un subgrupo de particular interés, ya que
pueden unirse a los receptores estrogénicos o y § e imitar la accién del estrégeno en el organismo,
lo que ha motivado su estudio en enfermedades hormono-dependientes. El trébol rosado ( Trifolium
pratense L.) es una forrajera perenne valorada por su alto contenido de isoflavonas, siendo la
Formononetina y la Biochanina A las mayoritarias, con cantidades menores de Daidzeina y Genisteina
[2]. En Chile, el Instituto de Investigacién Agropecuaria (INIA) ha desarrollado cultivares de trébol

rosado y tiene cabida en los sistemas ganaderos de la Xa Region [3].

La demanda de productos suplementarios que contengan estos compuestos ha aumentado de
manera sostenida, y en la actualidad existen formulaciones comerciales disponibles como extractos
o comprimidos. Las técnicas convencionales de extraccion, como Soxhlet o maceraciéon emplean
solventes organicos, temperaturas elevadas y tiempos prolongados, ademéds de etapas adicionales de
purificacién y concentracion, lo que puede degradar compuestos termosensibles y dejar trazas de

solvente en el producto [2].

Numerosos materiales de origen natural e industrial se presentan como mezclas complejas de
componentes sélidos, liquidos o gaseosos. Cuando estas matrices contienen productos de interés,
se busca su recuperacion a través del contacto con una fase capaz de disolverlos selectivamente
y promover su transferencia desde la matriz original. Por lo tanto, el diseno de estos procesos

de separacién depende de las propiedades del solvente, de las caracteristicas del soluto y de las



condiciones que determinan el equilibrio entre las fases involucradas [4].

La extraccién con fluidos supercriticos (SCFE, por sus siglas en inglés) constituye una alternativa
atractiva frente a los procesos convencionales de separacién con solventes liquidos. Un fluido se
encuentra en estado supercritico si su temperatura y presién son superiores a sus valores criticos [5].
En este estado, el fluido combina una elevada densidad y un poder de solvatacién comparable al de
ciertos liquidos con propiedades de transporte mas favorables, como una menor viscosidad y una
mayor difusividad. Estas caracteristicas facilitan su penetracion en matrices sélidas y favorecen la

transferencia de los compuestos extraibles hacia la fase solvente [5, 6]

Otra ventaja de los fluidos supercriticos es que sus propiedades pueden modificarse mediante
cambios relativamente pequenos de presion o temperatura, especialmente en las proximidades del
punto critico. Esto permite ajustar su densidad, poder solvente y selectividad en funcién de los
compuestos que se busca recuperar. Es por esto que la comprensién del equilibrio de fases resulta
fundamental para determinar la capacidad del solvente, la distribucion de los componentes entre las
fases, la cantidad de solvente disuelta en la matriz y la influencia de las condiciones de operacién

sobre la selectividad y el rendimiento del proceso [5, 7, 8].

Entre los solventes utilizados en extraccién supercritica se encuentra el diéxido de carbono (COz) en
estado supercritico (SC-CO,). Este presenta una temperatura critica moderada, un bajo costo, es
disponible con elevada pureza, es seguro de manejar, no es inflamable y puede eliminarse facilmente
del producto mediante despresurizacién. Sin embargo, presenta un poder solvente limitado y no
puede disolver compuestos con mediana o alta polaridad y/o de baja solubilidad, debido a que tiene
una baja polaridad. Esta restriccién se puede abordar mediante la incorporaciéon de modificadores
o cosolventes polares, los cuales aumentan el poder solvente en la fase rica en CO5 y mejoran la

recuperacién de los compuestos de interés [5, 7]

En este trabajo se considera una mezcla hidroetandlica, como fase de suspension y como modificador
del poder solvente del SC-CO,. La eleccién de esta mezcla busca favorecer la liberacién de los
solutos desde las particulas solidas y su transferencia hacia la fase rica en CO,. Al mismo tiempo,
la presencia de agua y etanol introduce un comportamiento de fases complejo, asociado con las
diferencias de polaridad y con las interacciones intermoleculares entre los tres componentes. Por
esta razén, la descripcién adecuada del equilibrio del sistema COs + etanol + agua constituye un

aspecto central para el diseno y la simulaciéon del proceso

Una de las principales limitaciones operacionales de la extraccion supercritica de matrices sélidas
es la dificultad de alimentar y transportar de forma continua particulas a través de equipos

sometidos a alta presiéon. En los procesos convencionales, esta dificultad conduce habitualmente



a configuraciones por lotes/batch, lo que restringe la productividad y dificulta el escalamiento
industrial. Una alternativa consiste en acondicionar el sustrato sélido para que actile como una
suspension bombeable y asi alimentarla en contracorriente respecto del SC-COs en una columna de
alta presion. Con ello seria posible desarrollar un proceso continuo en el que el soluto se transfiera
desde la particula sélida hacia la fase liquida de suspensién y, posteriormente, desde esta fase hacia

la corriente rica en COs.

Bajo esta hipdtesis, se necesitan las siguientes condiciones para que la estrategia sea técnicamente
viable. En primer lugar, la fase liquida debe ser parcialmente miscible con el SC-CO, dentro del
intervalo operacional. Asi se garantiza que siempre existe una fase liquida en contacto con las
particulas sélidas, lo que permite su transporte a través de la columna. Ademds, debe ser un

modificador 1til que ayude a liberar los solutos objetivos de las particulas sélidas y solvatarlos con

SC-COs.

Aunque existen antecedentes experimentales sobre la extracciéon de suspensiones con mezclas
hidroetanolicas con SC-COs, no se dispone de una evaluacién integrada que vincule el CO,-EtOH-Agua,
la selectividad aproximada hacia las isoflavonas y su factibilidad técnico-econémica en el intervalo
operacional que se considera (20-40 MPa y 40-80°C). A partir de ello, el estudio busca establecer
bases termodinamicas y de ingenieria para el diseno de procesos continuos de fraccionamiento de
suspensiones en columnas de alta presién. La integracion del modelamiento del equilibrio de fases,
la simulacién del proceso, el anélisis de selectividad y la evaluacion técnico-econdémica permite
identificar las principales variables que condicionan su desempeno, asi como las limitaciones que

deben abordarse para avanzar hacia una aplicacién a mayor escala.



Capitulo 2

Objetivos y Alcances

2.1 Objetivo general

Desarrollar un modelo de equilibrio de fases del sistema ternario COy-Etanol-Agua que describa de
manera representativa el fraccionamiento de una suspensién hidroetandlica en una columna que

opera a alta presién.

2.2 Objetivos especificos

1. Implementar y validar el modelo termodindmico (PC-SAFT) para el equilibrio de fases del

sistema COs-Etanol-Agua.

2. Simular el proceso de fraccionamiento continuo en columna utilizando el modelo desarrollado,
dentro de rangos de operacién de 40-80 °C y 20-40 MPa.

3. Evaluar el efecto de variables clave como la presion, la temperatura y la composicién de las
corrientes sobre la selectividad mediante modelo de Chrastil para un sustrato especifico (trébol
rosado) y de los compuestos mayormente presentes en este (Formononetina y Biochanina A)

mediante los parametros de solubilidad de Hansen.

4. Estimar CAPEX y OPEX de la mejor condicién operacional obtenida del objetivo especifico

nimero 3 y dimensionar los equipos principales para la operacién.



Capitulo 3

Estado del Arte

3.1 Antecedentes

La extraccion con SC-CO, de matrices vegetales constituye un campo consolidado. La revision
de Melo et al. (2014) [9] compila cerca de 600 trabajos publicados entre los anos 2000 y 2013,

abarcando mas de 300 especies vegetales, y sistematiza las condiciones de operacion adoptadas.

En la figura 3.1 se presenta la distribucién de las condiciones de operacion reportadas en la literatura.

Los ensayos se concentran mayoritariamente entre 10 a 40 MPa y temperaturas entre 40 a 60 °C

P (bar) 400

Figura 3.1: Condiciones de operacion mas frecuentes en la extracciéon con SC-COy de matrices
vegetales, sobre un total de 543 publicaciones. Las nubes oscuras representan las regiones de mayor
densidad de CO5 en cada trabajo y los circulos claros delimitan las regiones de menor densidad; el
area de cada circulo es proporcional al nimero de publicaciones. Se superponen lineas de densidad
constante de COy y de pardmetro de solubilidad de Hildebrand [9]



En cuanto a los cosolventes, el agua y etanol representan aproximadamente el 58% del estado del

arte.
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Figura 3.2: Cosolventes mas empleados en la extraccion supercritica de matrices vegetales, sobre
un total de 166 publicaciones [9]

La preferencia por el etanol responde a que es un solvente inocuo tanto en términos sanitarios como
ambientales, al igual que el SC-COs, lo que constituye una ventaja decisiva frente al n-hexano o al

metanol en aplicaciones alimentarias, cosméticas y farmacéuticas.

A lo anterior se suman antecedentes de mejoras efectivas atribuibles a la adicién de agua en el
sistema. En la extraccion de andrografélido desde hojas de Andrographis paniculata, la incorporacion
de un 15% de agua eleva la concentracién del compuesto objetivo en el extracto desde 61,6% hasta
84,3%, en un grado comparable al alcanzado con etanol o en la remocién de cafeina desde té verde,
la selectividad del agua como cosolvente respecto del galato de epigalocatequina resulté 3,6 veces

superior a la obtenida con etanol [9].

En cuanto a trabajos previos realizados con la mezcla ternaria COs-Etanol-Agua, se presenta una

tabla resumen de algunos trabajos realizados con diferentes modelos termodinamicos.

Tabla 3.1: Tabla resumen de trabajos previos realizados sobre el andlisis de la mezcla ternaria

Temperatura Presion Mezcla Modelo  Ref.
40 y 50°C 30y 35 MPa  COs-Etanol-Agua PC-SAFT [10]
40°C 10, 20 y 30 MPa COs-Etanol-Agua  PR-EoS  [11]
80°C 12 MPa COy-Etanol-Agua  PR-EoS  [12]

40, 60 y 80°C 10, 15y 20 MPa COs-Etanol-Agua  PR-EoS  [13]
30, 40 y 50°C 18,5 MPa COq-Etanol-Agua  PT-EoS  [14]

El equilibrio de fases del sistema se describe mediante PC-SAFT, como se mencioné anteriormente

por su desempeno frente a sistemas con asociacion e interacciones cruzadas. Algunos trabajos



realizados ya utilizaron esta EoS con éxito, como Kanda et al. (2018) [15] que modelaron el
equilibrio vapor-liquido y liquido-liquido de sistemas que involucran etanol, agua y valerato de etilo
(acido valérico). En el dmbito de los polifenoles, Sepulveda-Orellana et al. (2021) [16] modelaron la
solubilidad de acido galico en mezclas acuosas de disolventes eutécticos profundos, con desviaciones
cercanas al 10%. Khalifa et al. (2018) [17] model6 el comportamiento de fases del CO5 en agua,
metanol, etanol y acetona mediante diferentes EoS, incluyendo PC-SAFT. Por tltimo, Canales et
al. (2017) [18] predicen la solubilidad del COy en mezclas de tolueno y liquido i6nico, y Torres et

al. (2013) [19] calcularon los equilibrios L4V en diferentes sistemas de hidrocarburos.

Miés alla del equilibrio de fases, el rendimiento de la extracciéon depende también de la cinética
de la transferencia de masa desde la matriz sélida, aspecto modelado por Arias et al. (2022) [20]
para la EFS de pinocembrina, un flavonoide minoritario y de la oleorresina total desde residuos de
destilacion de Lippia origanoides y L. graveolens con CO modificado con 10 % p/p de etanol a
50 °C y 34 MPa. Comparando los modelos de células rotas e intactas (BIC) y de niicleo decreciente
(SC), hallaron que el rendimiento de un compuesto minoritario de alto valor sigue una relacién
practicamente lineal con el de la oleorresina de modo que su cinética puede describirse a partir de

la del extracto mayoritario y que el pretratamiento es determinante

Ademas, a diferencia del CO; y el etanol miscibles por encima de ~15 MPa, el CO5 y el agua
permanecen solo parcialmente miscibles aun, a presiones elevadas, de modo que al tener una mezcla
hidroetandlica con suficiente agua, sitiia la composicién global del sistema ternario dentro de la
region bifasica del extractor, donde una fase liquida acuosa-etandlica coexiste con una fase gaseosa
rica en CO, . Se ha evidenciado que aprovechar esta coexistencia, en vez de verla como una
perturbacion, suele ser determinante para el rendimiento y la selectividad de la extraccién [21] [2].
Hasta la fecha, solo Seabra et al. (2010) [22] y Kiithn & Temelli (2017) [23] habian estudiado el rol
de las dos fases fluidas en el extractor, sin analizar explicitamente el efecto del desplazamiento de

fase sobre el rendimiento.

En esta linea, del Valle et al. (2019) [21] reinterpretaron datos de extracciéon de clorofila a de
Spirulina platensis a 50 °C, 40 MPa, con etanol acuoso al 60 % v/v como modificador estético. Con
ello demostraron que ni el equilibrio de fases ni la transferencia de masa interna explicaban por si
solos las cinéticas observadas, sino una combinacion de ambos. Se postulé que la extraccion ocurre
en 2 etapas, la primera es lenta y controlada cinéticamente, en la que el soluto migra desde la
matriz solida hacia la fase liquida acuosa. La segunda etapa es rapida y gobernada por el equilibrio

de particion, en la que el soluto se transfiere desde la fase liquida hacia la fase supercritica fluyente.

Cabe destacar que el antecedente metodoldégico de esta memoria lo constituye el trabajo de Mamani



et al. (2025) [10], donde implementaron una metodologia experimental para validar el uso de
mezclas hidroetandlicas como medio de suspensién/modificador para la extraccién de suspensiones
con COy supercritico. En resumen, a escala laboratorio desarrollaron un procedimiento para
estudiar la extraccién de solutos de alto valor directamente de suspensiones de sustrato finamente

disgregado, convirtiendo la dificultad en operar en lecho empacado en un proceso de dos fases
fluidas.

Dong et al. (2017) [24] estudiaron la solubilidad de la Formononetina y Daidzeina en disolventes
orgénicos. Por su parte, Mamani et al. (2026) [2], aplicaron por primera vez el mecanismo
bifésico a la recuperacion de isoflavonas, estudiando la Formononetina y Biochanina A, las cuales
se encuentran en mayor cantidad en el trébol rosado ( Trifolium pratense L.), desde suspensiones
de material finamente disgregado, comparandola con la extraccién de lecho empacado, logrando
identificar que el contenido de agua en la fase liquida es el principal factor que controla la velocidad

y el rendimiento, y reportaron la mayor selectividad a 35 MPa y 323 K.

En cuanto a los HSP, su aplicacién al CO, supercritico fue posibilitada por Williams et al. (2004)
[25] quienes calcularon los HSP del CO5 en un amplio intervalo de temperatura y presién incluida
la regién supercritica a partir de una ecuacién de estado, verificando las derivadas respecto a
la temperatura de Hansen-Beerbower y deduciendo las correspondientes respecto a la presion.
Sobre esta base, Tirado et al. (2018) [26] predijeron los mejores cosolventes para la EFS de acidos
grasos, hallando que los alcoholes de cadena corta (etanol y metanol) son los més efectivos y que el
incremento de miscibilidad genera una reducciéon porcentual de Ra respecto al CO4 puro, siendo
maximo a bajas presiones y concentraciones de cosolvente. Més recientemente, Mihalovits (2022)
[27] determiné los pardmetros de solubilidad de Hansen a partir de datos de solubilidad mediante
un método de evaluacion mejorado: el método de los esferoides concéntricos. Por tltimo, del Valle
et al. (2025) [28] utilizé los pardmetros de solubilidad de Hansen para seleccionar cosolventes de
diéxido de carbono supercritico que mejoren la selectividad de la extraccion sobre la descafeinizacion
selectiva del té verde. Debe notarse que la teoria de los HSP no captura el efecto de la temperatura

sobre la extraccién porque ignora el aumento de la presion de vapor del soluto.

Para finalizar, el analisis de costos de la EFS a escala industrial depende del compromiso entre
varios factores, como el rendimiento, la pureza y los costos asociados, los cuales se pueden evaluar
mediante el costo de manufactura (COM). Rosa & Meireles (2005) [29] propusieron un método
rapido para estimarlo en procesos de EFS, expresando el COM como la suma de costos de inversion,
mano de obra, servicios, tratamiento de residuos y materia prima (MP) a partir del trabajo de
Turton et al. (2009) [30]. Rosa & Meireles lo aplicaron al aceite de clavo y a la oleorresina de

jengibre, mostrando que el COM minimo se alcanza cerca del fin del periodo de tasa de extraccién



constante. Sobre esta base, Pereira et al. (2017) [31] extrajeron los lignanos fillantina y nirantina
de Phyllanthus amarus, comparando SC-COs puro y con SC-CO, modificado con 10% p/p de
EtOH:H,O 50:50. Obtuvieron que el costo de la materia prima (Cgrys) representé alrededor del 90%
del COM, generando un trade-off entre la reduccién de gastos con el cosolvente y la concentracion

del extracto.

Rodrigues et al. (2019) [32] realiz6 una simulacién y optimizacién tecnoeconémica de la extraccién
de corteza de Fucalyptus globulus mediante CO5 supercritico a escala industrial. Hallaron que
el aumento de la presién reduce el COM a la vez que eleva el rendimiento, mientras que el
aumento de temperatura lo incrementa, y que el etanol como cosolvente (hasta 5%p/p) resulta
modestamente favorable, a pesar del equipamiento adicional de separacion y recirculaciéon del
cosolvente. La evaluacién de la rentabilidad a distintas escalas la ilustran Hassim et al. (2021) [33],
quienes validaron la razén solvente-alimentacién (S/F) como criterio de escalado de la EFS con
CO4 modificado con EtOH:H,O de Phyllanthus niruri para capacidades de 5, 50 y 500 L, donde
realizaron un analisis de rentabilidad detallado segin la metodologia de Peters et al. (2002) [34],

concluyendo que el proceso era econémicamente factible en todas las escalas.

3.2 Marco teorico

3.2.1 Fluidos supercriticos

Un componente puro se considera en estado supercritico si su temperatura y presion son superiores a
sus valores criticos. En esta regién no existe una transicion de fase, por lo que las propiedades varian
de forma continua al cruzar las condiciones criticas. Sin embargo, la magnitud de esa variacién
puede ser muy grande, lo que genera efectos distintos sobre solutos y reactivos en condiciones

cercanas. [b].

Liquid %

Critical
point (CP)

Pressure —

Solid

=
o
|

Triple
point (TP) Gas

T
T, Temperature — >

Figura 3.3: Definicién del estado supercritico para un componente puro [5]



En el estado supercritico se alcanzan densidades similares a las de los liquidos, la viscosidad es
cercana a la de los gases normales y la difusividad es unas dos érdenes de magnitud mayor que en
los liquidos tipicos. En los procesos con SCFs, el potencial impulsor de la transferencia de materia
y calor esta determinado por la diferencia con respecto al estado de equilibrio. De este, se puede
obtener [5]:

- La capacidad de un solvente supercritico

- La cantidad de solvente que se disuelve en la fase liquida o sélida, junto a la composicion de

equilibrio de fases.
- La selectividad del solvente.

- La dependencia de las propiedades del disolvente con respecto a las condiciones de estado (P
y T).

- La extension del area bifdsica como condicién limite.

El diéxido de carbono (CO,) es el fluido supercritico que se utiliza generalmente como solvente en
aplicaciones alimentarias, no solo por su bajo precio y disponibilidad a alta pureza, sino también
porque es seguro de manejar y fisiologicamente inocuo a niveles extremadamente bajos en el producto
final. Esto se debe a que se puede eliminar facilmente con una expansion a presiones practicamente

ambientales. Ademds, cuando se recicla, no contribuye a la problemética medioambiental.

El poder disolvente del CO; supercritico (SC-COz) puede resumirse en algunas reglas (Brunner,
1987; del Valle & Aguilera, 1999):

- Disuelve compuestos no polares o ligeramente polares.

- Su poder solvente para compuestos de bajo peso molecular es alto y disminuye con el aumento

de este.
- Tiene alta afinidad con compuestos organicos oxigenados de peso molecular medio.
- Los acidos grasos libres y sus gliceroles presentan baja solubilidad.
- El agua tiene una solubilidad baja (< 0,5 % p/p) a temperaturas menores a 100°C.
- Las proteinas, polisacaridos, azicares y sales minerales son insolubles.

- Es capaz de separar compuestos que son menos volatiles, tienen mayor peso molecular y/o

son mas polares a medida que aumenta la presion.
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Los fluidos supercriticos generalmente se aplican junto con otros componentes para formar al
menos un sistema binario que se encuentre lejos del punto critico. Ademas, el COy como tinico
solvente presenta un poder de disolucién limitado, ya que, como se mencioné anteriormente, disuelve
compuestos no polares o ligeramente polares, pero se ve limitado al tener compuestos con mediana
o alta polaridad y/o de baja solubilidad. Es por esto que se anadird una mezcla hidroetanélica

(etanol 4+ agua) para mejorar este poder solvente.

Ahora bien, la solubilidad en fases gaseosas y condensadas es una de las propiedades mas tutiles de
los fluidos supercriticos; sin embargo, para disenar adecuadamente los procesos y comprender los

fenémenos si las condiciones cambian, se debe analizar el equilibrio de fases termodindmico [7].

3.2.2 Técnicas de extraccion con SCFE

Los procesos de extraccién con fluidos supercriticos (SCFE) pueden llevarse a cabo en diferentes
modos de operacién. En la mayoria de los casos, se trata de la extraccién de solutos sélidos, que
usualmente se realiza en modo por lotes y en una sola etapa, ya que los sélidos son dificiles de
manejar de forma continua en recipientes presurizados y los factores de separacién son altos. La
extraccion de sélidos se realiza haciendo fluir continuamente el fluido supercritico (SCF) a través
del sustrato sélido, que generalmente forma un lecho fijo. El SCF fluye a través del lecho y disuelve
los componentes extraibles hasta que el sustrato se agota. A continuacién, se entregara una vision

general de algunos métodos utilizados en los procesos de extraccién con SCF [§].

Extraccion en una sola etapa

Este proceso consta de dos etapas principales. En primer lugar, la extraccion del compuesto deseado
con el SCF pasando a través del lecho fijo; y, en segundo lugar, la separacion del extracto del
solvente en un precipitador. En este tipo de separacion, el flujo del fluido supercritico puede ir hacia
arriba o hacia abajo, ya que a altas relaciones de solvente, la gravedad presenta poca influencia.
Ademés, el sustrato se agota en direccién del flujo y la concentracion de los componentes extraidos

aumenta. A continuacion, se presenta un esquema representativo de este proceso:

Loaded
solvent @ &

Product
(F2)

Precipitation
Regeneration

Figura 3.4: Esquema de proceso de una etapa con fluidos supercriticos [5]
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Extraccién multietapa en contracorriente

Este proceso, a diferencia del anterior, es continuo, donde las fases liquida y gaseosa operan
en forma contracorriente. Esta configuracion permite reducir la cantidad de solvente necesaria,
aumentando el rendimiento y permitiendo obtener concentraciones de extracto mayores en el
solvente y menores concentraciones residuales en el refinado. Esto genera una separacion razonable
entre dos sustancias con un factor de separacién relativamente bajo. A continuacién, se presenta

un esquema representativo de este proceso:

Solvent reflux

Loaded solvent

uwinjod uonyenxy

3 |
—@ﬁ*wp solvent

Raffirse

Figura 3.5: Esquema de proceso de extraccién a contracorriente con CO supercritico [5]

Cuando se tiene una alimentacién en la posicién intermedia de la columna, se puede dividir en dos

secclones:

- Seccion de enriquecimiento: Es la parte superior, donde los compuestos del producto inferior

se separan y son enviados a la seccion de agotamiento.

- Seccién de agotamiento: Es la parte inferior, donde los compuestos del producto superior son

enviados a la seccion de enriquecimiento.

Estos procesos presentan varias etapas en las que se alcanza un equilibrio entre las fases. En cada
etapa, el soluto se transfiere al solvente, aumenta la pureza del producto deseado y se reduce la

concentracién del compuesto objetivo en la fase de alimentacién [5].

Una de las problemaéticas se presenta al operar con sustratos sélidos a altas presiones, ya que el

transporte del sustrato en direccién contracorriente se ve limitado. Los sélidos son dificiles de
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transportar de forma continua en recipientes presurizados a altas presiones, lo que obliga que se

opere por lotes en lugar de en continuo.

3.2.3 Modelamiento termodinamico de mezcla a alta presion

Kontogeorgis & Folas presentan una visién general practica de los modelos termodindmicos
que se pueden aplicar en la simulacién y diseno de procesos industriales, donde se destaca
la ecuacién de estado de Peng-Robinson (PR EoS) y PC-SAFT (Perturbed Chain Statistical
Associating Fluid Theory). Siendo esta ultima una de las EoS més exitosas y tedricamente
fundamentadas en termodindmica [35]. Se elige PC-SAFT en vez de otros modelos termodindmicos
como Peng-Robinson porque considera explicitamente la asociaciéon (como puentes de hidrégeno)

entre el agua y etanol.

La ecuacién de estado PC-SAFT es una modificacion de la ecuacion SAFT, desarrollada por Joachim
Gross & Gabriele Sadowski en 2001, quienes se basaron en un trabajo previamente realizado por
Chen & Kreglewski, sumado a trabajos posteriores de Alder et al. (1972) [36], el cual trata de
anadir el efecto asociativo que generan compuestos como el etanol y el agua.

Modelo molecular

En esta ecuacion de estado, las moléculas se perciben como cadenas compuestas por segmentos
esféricos, donde el potencial de interaccién entre los segmentos de una cadena estd dado por un
potencial de pozo cuadrado modificado, sugerido por Chen & Kreglewski, donde el par potencial

u(r) puede ser [36]:
-oosir < (0-s)
-3esi(o-5)<r<o
-esic<r<Ao

Osir> Ao

Donde, r es la distancia radial entre dos segmentos, o es el didmetro de segmento independiente de

la temperatura, € la profundidad del pozo y A el ancho reducido del pozo.

Moléculas no asociativas

Son aquellas que no forman enlaces especificos entre si de manera significativa, ya que no tienen un

sitio de asociacion, como es el caso del CO,. Estas moléculas se pueden modelar en mezclas con la
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regla de Lorentz-Berthelot, donde se necesita obtener el didmetro del segmento (o;;) y la energia de

dispersién (¢;;) para mezclas binarias de componentes 71" y ”j” [10].

Moléculas asociativas

Al contrario que las moléculas no asociativas, estas si presentan sitios de asociacién, lo que significa
que pueden formar enlaces dirigidos como puentes de hidrégeno, como es el caso del agua y el
etanol. Estas moléculas se pueden modelar en mezclas con la regla de Wolbach & Sandler, donde
se utilizan los pardmetros anteriormente descritos sumados a la energia de asociacién (45 y el

volumen de asociacién (k4i5i)

Ecuacion de estado

La ecuacion de estado estd representada como la suma de 4 elementos: La contribucion del gas ideal
(Z), la contribucién de la cadena dura (Z"¢), la contribucién atractiva dispersiva entre segmentos

(Z%sP) y la contribucién asociativa (Z%55°¢).

7 — Zid 4 th + Zdisp 4 assoc (31)

Pv
Donde, Z es el factor de compresibilidad, definido también como Z = T y la contribucién del gas
ideal es 1. Ademads, en la teoria de perturbaciones, las interacciones moleculares se dividen en una

parte repulsiva y una atractiva.

Contribucién de la cadena dura

Representa la repulsion entre segmentos de la cadena, es decir, el volumen que impide que dos
segmentos estén en el mismo espacio. Se basa en la teoria de Wertheim de primer orden, la cual

permite modelar moléculas como cadenas de esferas duras que estan unidas.

Contribucion de la perturbacién

Modelar el equilibrio de fases y las propiedades termodindmicas de sistemas en los que las moléculas
presentan interacciones asociantes sigue siendo un problema desafiante. En el caso de estudio,
estas interacciones estan presentes, por lo que deben incorporarse como un término explicito en el

modelo.

El término que demuestra estas interacciones es el Z%**°° y se basa en la teoria de perturbacion de
Barker y Henderson, representada por términos de la energia residual libre de Helmholtz. Por esta

razon, se elige PC-SAFT por sobre Peng-Robinson u otras EoS
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3.2.4 Modelos de Solubilidad

El modelado de los fluidos supercriticos tiene un factor primordial, que es la solubilidad. Esta
ha sido descrita por varios métodos, los cuales presentan ventajas y desventajas. Por ejemplo,
los pardmetros de solubilidad que logran describir sustancias en SC CO4 son bajo ”condiciones
de laboratorio” y no durante procesos convencionales de extracciéon. A esto se le anade que la
ecuacién de estado a utilizar cumple un rol fundamental, ya que también genera una influencia en

la solubilidad del compuesto [37].

Parametro de solubilidad de Hildebrand

El pardmetro de solubilidad se define como la capacidad de solvatacién de un gas comprimido, dada
por la variacion de densidad; por lo tanto, el poder de solvatacién de un fluido supercritico depende
directamente de esta. Por esta razdén, se puede modular la densidad variando la temperatura y/o
presion del fluido. Este poder de solvatacion ajustable es una gran ventaja al momento de realizar
extracciones con SCF en comparacion con la extracciéon liquida convencional, por lo general, la
densidad de un SCF aumenta con la presion a temperatura cte y disminuye con la temperatura a

presién cte [38], y el parametro de solubilidad de Hildebrand se define en la ecuacién (3.2)

, _AE _ p(AH, - RT)
% PM

Donde § es el parametro de solubilidad, H, es la energia de vaporizacién, V es el volumen molar,

J

(3.2)

AH, es el calor de vaporizacién y PM es el peso molecular del soluto.

La diferencia entre el parametro de solubilidad SCF y el del soluto determinan su solubilizacion; a

menor diferencia, mayor es la solubilidad.

Este parametro también se puede correlacionar con la presiéon critica como:

§ = 1,25p2(Lre) (3.3)
pr,i

Donde p, 4 es la densidad reducida del gas y p,.; es la densidad reducida del liquido. Esta tltima
ecuacion es mejor cuando se pretende establecer condiciones de extraccién que permitan obtener el
mayor poder de solubilizacion de un grupo de compuestos. De esta expresion se aprecia el efecto de
la presién en el parametro de solubilidad. Ademas, cuando la presion es atmosférica, el parametro
de solubilidad es 0 y, cuando la presién aumenta, el parametro de solubilidad también aumentara

hasta alcanzar la presion critica.

Esta ecuacion se ha usado con éxito en varios trabajos para describir la solubilidad de algunos
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solutos con SCF, pero también presento errores al determinar el parametro de solubilidad de

determinados ésteres, cetonas, alcoholes y otros liquidos polares [38].

Parametro de solubilidad de Chrastil

Otra forma para modelar la solubilidad es con la ecuacion de Chrastil, expresada en la ecuacién
3.4 la cual fue trabajada por Gonzdlez et al. (2001) [39], con la inclusién explicita de el efecto
del cosolvente, siendo su objetivo correlacionar la solubilidad de sélidos y liquidos en SC-CO5 en

presencia de un cosolvente.

s =d" m? /Tt (3.4)

Donde, s es la solubilidad del soluto (g/L), d es la densidad del CO, en las condiciones operacionales

(g/L), m es la concentracion del cosolvente EtOH en la fase gaseosa (g/L) y T es la temperatura

(K).

En dicha ecuacién, se asume AH, cte, siendo valida solo en intervalos de temperatura no mayores
a 100 K.

Parametros de solubilidad de Hansen

Los pardametros de solubilidad de Hansen (HSP) son indices fisicoquimicos que utilizan las fuerzas
intermoleculares para describir el cardcter de solubilidad de diferentes sustancias y responden a la
limitacion que presentaba el modelo de Hildebrand, ya que no distingue entre dispersion, polaridad
y puente de hidrégeno. Se derivan de la densidad de energia cohesiva, la cual es la cantidad total

de energia intermolecular en una unidad de volumen.

62 = 82+ 62 + (3.5)

Donde, 42 es la contribucién de las fuerzas intermoleculares de dispersion, 612, la contribucion
de las fuerzas intermoleculares dipolares y d7 la contribucién de las fuerzas intermoleculares de
enlace de hidrégeno al parametro total de Hansen. Los HSP definen un punto tunico en el espacio
tridimensional de Hansen, donde los ejes son 03, 02 y 0;. En la figura 3.6 se puede observar el

espacio tridimensional anteriormente descrito.
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dp

Figura 3.6: Sistema de solubilidad de Hansen en el espacio 07 x 02 x &, [40]

La solubilidad de un disolvente se representa mediante un punto en el espacio 65 x 61% x 82, mientras
que la solubilidad del soluto se representa mediante un volumen de solubilidad; el cual, incluye
todos los buenos disolventes y excluye los malos [41]. El volumen de solubilidad, como se ve en la

figura 3.6 se puede simplificar como una esfera.

En este espacio, la fuerza de interaccion especifica disolvente-soluto se refleja mediante la distancia
en HSPs (Ra) y la diferencia relativa de energia (RED) entre las dos sustancias, las cuales se

describen en las ecuaciones (3.6) y (3.7) [40].

Ra = \/4(5d1 — 5d2)2 -+ ((Spl — (5p2)2 + (5h1 — 5h2)2 (36)

Ra
RED = — 3.7
i (37)

Donde: 63, 67, y 07, son los respectivos HSPs del solvente.
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Capitulo 4

Materiales y Métodos

4.1 EoS PC-SAFT

Segpun se justificd en la seccién 3.2.3, se utilizé la ecuacién de estado PC-SAFT para obtener
las composiciones de equilibrio de las fases liquida (L), supercritica o gaseosa (G) para el sistema
COq-Etanol-Agua (CO, = 1, EtOH = 2 y H,O = 3). Las composiciones se obtienen del criterio de

isofugacidad de la ecuacién (4.1) y los balances de materia de la ecuacién (4.2) [10].
fE=1 (4.1)

Mz} = G2 + Lat (4.2)

Donde f;G es la fugacidad en la fase G, fiL es la fugacidad en la fase L, M es la masa total y MaM

es la masa total del componente en el sistema. Ademads, la ecuacién (4.1) se puede expresar como
(4.3):

plaf =} (4.3)

Para obtener los coeficientes de fugacidad (;) se utiliza la ecuacién (4.4)

(T v)
1 = —InZ 4.4
n ¢k LT 1 (4.4)
o (T o) y
Donde el potencial quimico (T) se puede obtener como se muestra en la ecuacién (4.5)
’ures(T U) aa’/‘es N aares
k ’ res
L =d+(Z-1)+ - [rj—=— ] (4.5)
kT an T,z ; ’ aXJ Tw,ziz;
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Reemplazando en la expresién anterior, se obtiene la ecuacion (4.6)

A, 0 al
1n[¢k]T7P,xi - kBT + (Z - 1) + [ax KBT Z 833 KBT)}TU Izg] - ln(Z) (46)

Moléculas no asociativas

Estas moléculas se pueden modelar en mezclas con la regla de Lorentz-Berthelot.

1
Uij = 5(0'7, + O'j) (47)

€5 = /€& (1 — ki) (4.8)

Moléculas asociativas

Estas moléculas se pueden modelar en mezclas con la regla de Wolbach & Sandler, donde se utilizan

los pardmetros anteriormente descritos, sumados a la energfa de asociacién (e44i%i) y el volumen de

asociacion (k4155)

1
cAiBi _ 5(5142-31- ) (4.9)

kAiBi — /ﬁAiBiHAij<2—‘%)3 (410)

Oii + 0jj
Ademas, los pardametros de los componentes puros de las sustancias asociantes se identifican
ajustando simultaneamente los datos de presion de vapor y densidad del liquido; por lo que para
cada componente asociante i, se deben ajustar el didmetro del segmento, el nimero de segmentos,
el parametro de energia de segmento, la energia de asociacion y el volumen efectivo de asociacion,
los cuales fueron descritos anteriormente. Con este ajuste se obtiene la contribucién debido a la

asociacion entre moléculas.

En la tabla 4.1 se presentan los valores de dichos parametros para el modelo PC-SAFT reportados.
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Tabla 4.1: Valores de pardmetros de componente puro para el modelo de equilibrio de fases

PC-SAFT [g]

Compuesto  m; o, A gi/k,K Nsite  gAibi kAiBi

CO4 2,0727 2,7852 169,21 2B 0,00 0,045100
FEtanol 2,3827 3,1771 198,24 2B 2653,40 0,032384
Agua 1,2047  o(T) 353,94 2B 242567 0,045100

o(T) = 2,7927 + 11,11 exp(-0,01775 T)- 1,417 exp(-0,01146 T)

Hasta la fecha, ningtin autor ha reportado parametros PC-SAFT para las isoflavonas presentes en
el trébol rosado, por lo que PC-SAFT por si misma solo puede modelar el equilibrio ternario de la

mezcla y resulta insuficiente para modelar el equilibrio cuaternario.

El desarrollo del modelo se realizé mediante el repositorio de Git feos-org/feos [42] y la utilizacién de
Visual Studio Code version 1.125.1 para la implementacién del codigo en lenguaje de programacion
Python.

La validacién del modelo se realizé mediante la desviacion relativa promedio (AAPD) y la raiz
del error cuadratico medio (RMSD), los cuales se presentan en las ecuaciones (4.11) y (4.12)

respectivamente.

exp calc }

100 o |25 — 253!
AAPD = sz— (4.11)

exp ’
Lk

Donde N es el nimero de lineas de reparto con equilibrio bifasico convergente. Esta métrica se
restringe a la fase liquida, ya que en la fase rica en COs el contenido de agua es de orden traza
(rm,0 < 0,07), por lo que la divisién por P amplifica desproporcionadamente su desviacién,

efecto ya advertido por los propios autores y se descarta como indicador representativo.

1 X X calc X
RMSD, = N Z [(x%a& - x‘é&)i + (260 — x%t%H)i + (26 — xilzpo)i] (4.12)
k=1

Donde z§?° son los valores calculados por el modelo desarrollado y ™" los valores presentados en
el trabajo de Durling et al. (2007) [11].
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4.2 Analisis de solubilidad

La solubilidad de los solutos en fluidos supercriticos constituye una de las propiedades determinantes
para el diseno y la optimizacién de procesos de extraccion supercritica. Sin embargo, la escasa
disponibilidad de datos respecto a las isoflavonas genera un limitante para su obtenciéon. Por esta
razon, se implementaron 2 enfoques complementarios. En primer lugar, el modelo semiempirico
de Chrastil para estimar la solubilidad operacional; el segungo, los parametros de solubilidad de

Hansen (HSP) para explicar la selectividad de extraccién entre componentes de las isoflavonas.

4.2.1 Ecuacion de Chrastil

La solubilidad operacional de las isoflavonas y sélidos en suspensién se modela mediante la ecuacion

de Chrastil, expresada en la ecuacién (4.13).

s =d" m? e@/T+Y) (4.13)

Donde, s es la solubilidad del soluto (g/L), d es la densidad del CO; en las condiciones operacionales

(g/L), m es la concentracién del cosolvente EtOH en la fase gaseosa (g/L) y T es la temperatura
(K).

Los pardmetros k, v, a y b ya fueron ajustados en el trabajo de Gonzélez 2025 [43], que result6 en
las ecuaciones (4.14) y (4.15).

_ 3-0,742 0,126 _(—1200,00/T+3,008
Ssolido = d m el / ) (4.14)

__ 3-3,063 , 0,010 (—1200,97/T+18,768
Sisoflavona =d m 6( / ) (415)

4.2.2 Parametros de solubilidad de Hansen
Obtencién fuerzas intermoleculares de la mezcla CO,-Etanol-Agua

Para la obtencién de las fuerzas intermoleculares del CO; se utilizarén las ecuaciones (4.16), (4.17)
y (4.18) obtenidas en Tirado et al. (2018) [26], quienes basaron su trabajo en lo reportado por
Williams (2004) [25].

Odref _ (Vref)—1,25 (4.16)

6g SV
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5pref _ (‘/mf)fO,S (417)

0p Vv
5href V;‘ef —0.5
=(—)" 4.18
wel (2 (1.15)

En el caso del etanol y el agua, las fuerzas intermoleculares se obtuvieron de la literatura [41].
Donde, para el etanol d4, 9, y 95 son 15,8; 8,8 y 19,4 y para el agua 15,5; 16,0 y 42,3 respectivamente.
La tabla completa se encuentra en el ANEXO C.

4.2.3 Obtencidon fuerzas intermoleculares del soluto

Para la evaluacion de los parametros de solubilidad de Hansen para el soluto se utilizé el Método
de Hoftyzer - Van Krevelen, el cual se define en las ecuaciones (4.19), (4.20) y (4.21) [41].

5, = 2L (4.19)

5, = T (4.20)
Ep;
Op = ZV i (4.21)

Este método descompone la molécula como la suma de las contribuciones que realizan cada uno
de los grupos estructurales que la conforman. Para esto, se utilizan los valores de la tabla D.1
reportados en el libro ”Properties of Polymers” de D.W. van Krevelen del ano 2009 [44] ubicados
en el ANEXO D. Con estos valores, se obtienen las contribuciones de las fuerzas intermoleculares

del soluto a extraer y los valores de las contribuciones para cada uno de los grupos estructurales.

4.3 Simulacion del proceso

4.3.1 Simulacion de extraccion

La simulaciéon se abordd como una extraccién a contracorriente liquido-liquido, donde una corriente
de suspensién con mezcla EtOH:H,O (F') y solvente (S) de CO, en estado supercritico entran en
contacto en una columna empacada "EXTRACT”. Por el tope de la columna se obtiene el extracto

(E) y por el fondo el refinado (R).

En la figura 4.1 se puede observar el diagrama de flujo (PFD) para la extraccién supercritica
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Figura 4.1: Diagrama de flujo del proceso de simulaciéon en Aspen Plus V14 para la evaluacion del
equilibrio de fases de la mezcla ternaria (COy-Etanol-Agua).

La columna "EXTRACT” presenta un limitante al momento de su evaluacién, ya que no se permite
el ingreso de so6lidos ni vapor, por ende, se realizara solo la evaluacion del comportamiento de la
mezcla COq-Etanol-Agua y posteriormente se evaluara la solubilidad de los s6lidos mediante el

modelo de Chrastil junto a los HSP para la distinciéon de productos presentes en las isoflavonas.

4.3.2 Diseno experimental
Se evaluaran las siguientes condiciones operacionales para el rango de presiones y temperaturas

propuestos.

Tabla 4.2: Condiciones operacionales evaluadas en el diseno experimental.
Presion [MPa] Temperatura [°C] Composicién EtOH:Agua (F)

20 40 55% 45%
25 50 35% 65%
30 60 15% 85%
35 70 - -
40 80 - -

Es importante precisar que las condiciones operacionales propuestas no son pareadas, es decir, que
se evaluara todo el rango de presiones, temperaturas, composiciones y etapas de la columna una a

una (25 condiciones T-P x 3 composiciones)
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4.4 Evaluacion economica

La evaluaciéon econdémica se realizdé sobre un proceso convencional de extraccién con fluidos

supercriticos y en la figura 4.2 se puede observar el PFD.

Figura 4.2: Diagrama de flujo del proceso de simulaciéon en Aspen Plus V14 para la evaluacién
econémica.

Donde se tienen bombas reciprocantes para el transporte del solvente y la suspensién. Posteriormente,
ambos flujos son acondicionados mediante un intercambiador de calor (IdC) para luego ingresar en
la columna de extraccion. El extracto que sale por el tope se regula a contrapresion y es separado
mediante un separador vertical. E1 CO, sale por el tope del separador y luego es reacondicionado y
es almacenado en un tanque de almacenamiento. Por el fondo del separador se obtiene el producto
con poco CO; remanente, el cual se acondiciona nuevamente mediante un IdC y un regulador a
contrapresion para su posterior y ultima separacion. El COs que sale por el tope del segundo

separador también es reacondicionado y recirculado al tanque de almacenamiento.

4.4.1 Diseno columna

Los HETS de la columna se calcularon a partir de la correlacion de HETS con la tension superficial
de la fase dispersa para sistemas de baja viscosidad de la figura 4.3. Se aplica el supuesto de que la

fase dispersa es el liquido alimentado sin formacién de espuma dentro de la columna.
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Figura 4.3: Correlacion entre altura de etapa tedrica equivalente y tensién superficial para sistemas
con fluidos de baja viscosidad [45]

Una vez obtenidos los HETS, se calcul6 la altura con la ecuacion (4.22).

H=N-HETS (4.22)

El didmetro interno (D;) y el empaque de la torre se obtienen de las figuras 4.4 y 4.5, donde sus

ejes se calculan con las ecuaciones (4.23) y (4.24).

L' (pc 05
d=—— 4.23
G (PL) (423)

Donde, ® es un pardmetro de flujo, L' y G’ son los caudales mésicos de liquido y gas (kg/h m?) y

pc v pr son la densidad del gas y liquido respectivamente (kg/m?)

0,5
Fo = ug < e ) (4.24)
PL — PG

Donde, Fg es el factor de capacidad de gas (m/s) y ug es la velocidad superficial de la fase

supercritica (m/s).
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Figura 4.4: Curvas de inundacién [46]
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Figura 4.5: Caida de presién en columna supercritica [46]

Por tltimo, el nimero de etapas de diseno N queda fijado por 2 restricciones. En primer lugar, la
columna debe poder operar para las mejores condiciones operacionales en funcion de la selectividad

isoflavona/sélido. En segundo lugar, la razén entre la altura y el didmetro interno debe ser mayor a
15.

4.4.2 Costo de Equipos

Para la obtencion de los costos de equipo de menor tamano se utilizé la metodologia de Pereira

et al. (2017) [31], la cual emplea la ecuacién (4.25) y los valores base presentados en la tabla H.1
ubicada en el ANEXO H.

_ A (@)
Oy = Cy (Qg) (4.25)
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El trabajo de Pereira et al. (2017) realizé la extraccién en lecho fijo y a escala de laboratorio, por

lo que la evaluacion de costos de equipos de mayor tamano se llevara a cabo mediante los métodos
de Ulrich (1984) [47] y Turton et al. (2009) [30].

La columna, algunos IdC y el primer separador Flash se dimensionaron mediante el método de
Ulrich, el cual se encuentra en el ANEXO H. Dependiendo del equipo, el procedimiento varia en
funcion del pardmetro. Por ejemplo, la columna se evalia mediante los graficos de la figura H.1 y
la ecuacién (4.26), siendo los valores de K3: 0,123 m/s; Ky: 1,95 y el pardmetro de flujo obtenido
de la ecuacién (4.23). Los intercambiadores de calor se estiman mediante su area de transferencia y
los graficos de la figura H.2. Los separadores por su parte, se dimensionan mediante las ecuaciones
(4.27) y (4.28) junto a los graficos de la figura H.3, siendo la altura del separador 3 veces su didmetro

interno o se asume de 1 metro, dependiendo de cudl sea mayor.

K?2 K.

Fo=/Z, 5 = S (4.26)
(1 + K4\/5> (1 + K4\/5>

_ 1/2

UGsep = 0,064 (’)LP—G’)G) (4.27)
v \ Y2
DLSGZ, = ( > (428)
TPGUg

Por 1ltimo, se obtiene el costo de las bombas reciprocantes y el compresor mediante el método de
Turton et al. (2009) [30], utilizando la potencia operacional obtenida para cada uno. Para ello, se
utilizaron las ecuaciones (4.29) y (4.30) para las bombas reciprocantes y (4.31) para el compresor.

Para su obtencién se utiliza la figura H.4 ubicada en el ANEXO H, de la cual se obtiene F),

CBM == C;SFBM - CZ (Bl + BQFMFP) (430)
logy C = K + K> logyo(A) + K3 [log;o(A))? (4.31)

Finalmente, los supuestos utilizados en esta memoria se presentan en la tabla 4.3.
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Tabla 4.3: Lista de supuestos, costos de MP y costos de servicios aplicados para estimaciéon de
costos.

Componente Magnitud Unidad Ref.
Horas de trabajo 7.884  hafio™!

Disponibilidad de operacion 90 %

Numero de trabajadores 6

Turnos diarios 3 turno (8 h)
Trabajadores por turno 2

Trabajadores por vacaciones 1

Concentracién isoflavonas 8,85 mg/ g trébol 2]
Concentracion de sélidos totales 43,19 mg / g trébol 2]
Concentracién de trébol (Cryenor) 25 gLt 2]
Costo de etanol 95% v/v 1,14 USD/kg [32]
Costo de COq 1,5 USD /kg [48]
Costo del agua 0,59 USD/m? [49]
Costo de trébol rosado 8,52 USD / kg [50]
Agua de torre de refrigeracién 0,354 USD / GJ [30]
Vapor de calderas 14,05 USD / GJ [30]
Refrigeracion 22,06 USD / GJ [30]
Costo de electricidad 0,17 USD/kWh [51]
Costo de mano de obra 6 USD/h trabajador [48]

Por 1ltimo, la estimacién del costo de manufactura anual de extracto (COM) se realizé mediante la

metodologia propuesta por Turton et al. (2009) [30], presentada en las ecuaciones (4.32) y (4.33).

COM = 0,304FCI +2,73Co, + 1,23(Cyr + Cwr + Crar) (4.32)

COM = 0,280FCI +2,73Cor, + 1,23(Cyr + Cwr + Crar) (4.33)

Donde, FCI es la inversién de capital fija, Coy, es el costo de la mano de obra operacional, Cyr es
el costo de servicios, Cyr es el costo de tratamiento de residuos y Crys el costo de materia prima.
La diferencia que presentan es que la ecuacién (4.32) trata la depreciacion igual que a cualquier
otro costo fijo de manufactura, siendo la ecuacién (4.33) un "atajo” sin depreciacién, considerando
su valor por fuera. Para efectos de este trabajo, se utilizé la ecuacién (4.32) debido a que presenta

mayor desarrollo en otros trabajos como Rosa et al. (2005) [29] y Rodrigues et al. 2019 [32].
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Capitulo 5

Resultados y Discusion

5.1 Parametros termodinamicos

Para la validacién, se utilizaron los datos experimentales de Durling et al. (2007) [11] y los
pardametros de interaccién binaria para cada par COq:Etanol (1-2), COz:Agua (1-3) y Etanol:Agua
(2-3) son ko = 0,041749, ki3 = 0,048542 y kog = -0,10710 reportados de Mamani et al. (2025) [10].

Con estos parametros, se obtuvo la curva binodal que se presenta en la figura 5.1.

Ethanol Ethanol
(EtOH) (EtOH)
60 00

00
Water
10 €O, (H,00°0 ©1 02 03 o4 05 06 07 08 09 10 CO,

Weight fraction of CO, (-) - Weight fraction of CO, (-) —

Ethanol
(EtOH)
1)

10 co,

Weight fraction of CO; (-) —

Figura 5.1: Validacién del modelo PC-SAFT para el sistema ternario COs-Etanol-Agua a 40 °C y
tres presiones: (A) 10 MPa, (B) 20 MPa y (C) 30 MPa. La linea verde con circulos abiertos (o)
corresponden a los valores experimentales reportadas por Durling et al.[11]; la linea negra delgada
representan la curva binodal predicha por el modelo PC-SAFT desarrollado en este trabajo.
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Ademas, se obtuvo el AAPD y el RMSD del modelo desarrollado, presentados a continuacién.

Tabla 5.1: Desviaciones de PC-SAFT frente a los datos LLE de Durling et al. (2007) a 313,15 K:
AAPD y RMSD, sobre N lineas de reparto con equilibrio bifdsico convergente.

P (MPa) N AAPD (%) RMSD
10 10 613 0,0213

20 11 11,56 0,0445
30 10 11,96 0,0495

Adicionalmente, se validaron las lineas de reparto de los mismos datos experimentales, los cuales se
encuentran en el ANEXO A. Asimismo, se obtuvieron los diagramas ternarios de las 25 condiciones

operacionales T x P, los cuales se encuentran en el ANEXO B.

Weight fraction of CO; (-) -

Figura 5.2: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 80 °C y 20 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.

La figura 5.2 muestra el equilibrio ternario COs-Etanol-Agua de la condiciéon operacional que se

utilizara posteriormente para el estudio econémico.
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5.2 Simulacion EFS continua

En primer lugar, se analizé el comportamiento de la fraccién masica del COs basado en las

simulaciones realizadas en Aspen Plus V14, donde su comportamiento se puede observar en la
figura 5.3.
Caso 1 Caso 2 Caso 3

55% EtOH / 45% H,0 35% EtOH / 65% H,0 15% EtOH / 85% H,0
97.00% A

Temperatura

Temperatura

Temperatura

94.00%

—o— 40°C < —o— 40°C 98.40% - —o— 40°C
—&- 50°C 96.50% -8 50°C -8 50 °C
—&— 60 °C —&— 60 °C —— 60 °C
92.00% A 70 °C 96.00% - 70 °C 98.20% A 70 °C

=¥ 80°C ¥ 80°C ¥ 80°C

4 98.00% A
90.00% 95.50% °

95.00% 97.80% -
88.00% -

94.50% - 97.60% -

86.00% -

94.00% 97.40%

Fraccién mésica CO; en fase gaseosa (%)
Fraccién masica CO; en fase gaseosa (%)
Fraccién masica CO, en fase gaseosa (%)

84.00% A 93.50% 97.20%

20 25 30 35 40 20 25 30 35 40 20 25 30 35 40
Presién (MPa) Presién (MPa) Presién (MPa)

Figura 5.3: Fraccion masica de CO4 en la fase gaseosa en equilibrio en funcién del rango operacional
propuesto (presién 20-40 MPa y temperatura 40-80 °C) para las 3 composiciones de cosolventes
evaluadas (EtOH:Agua de 55:45, 35:65 y 15:85 respectivamente).

Se observa que, al aumentar la fraccién mésica de agua en la mezcla hidroetandlica, punto de cruce
de isotermas se desplaza hacia presiones menores, lo que evidencia una competencia entre el efecto

de la densidad y el de la presién de vapor del cosolvente.

5.3 Parametros de solubilidad

Solubilidad operacional de isoflavonas y sélidos

En la figura 5.4 se puede observar un mapa de calor que resume la selectividad isoflavonas/sélidos

obtenida para cada una de las condiciones operacionales propuestas, obtenidas de las ecuaciones
(4.14) y (4.15).
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Figura 5.4: Mapa de calor de la selectividad isoflavonas/sélidos en funcién del rango operacional
propuesto (presién 20-40 MPa y temperatura 40-80°C) para las 3 composiciones de cosolventes
evaluadas (EtOH:Agua de 55:45, 35:65 y 15:85 respectivamente).Una mayor selectividad se
representa en rojo y una menor en verde.

En la tabla 5.2 se detallan las mejores condiciones operacionales.

Tabla 5.2: Mejores condiciones operacionales seguin la selectividad de isoflavonas obtenidas mediante
el modelo de Chrastil.

T [°C] P [MPa] wgion/wn,o [kg/kg] Selectividad [-]

80 20 0,15/0,85 2,26
80 25 0,15/0,85 2,20
80 30 0,15/0,85 2,16

A partir de estos resultados se propone realizar un analisis econémico para la mejor condicion
operacional en funcién de la selectividad obtenida, la cual es de 20 MPa y 80°C, y la condicién de
entrada de la mezcla hidroetandlica EtOH:Agua 15:85 en fraccion masica.

Parametros de solubilidad de Hansen (HSP)

La validacién de los HSP para el CO, se encuentra en el ANEXO E,; ya que, como se menciond, no
existen valores fijos de las fuerzas para este componente. Los valores de HSP para el EtOH y H,O
se pueden observar en la tabla C.1 en el ANEXO C.

Fuerzas intermoleculares de la Formononetina y Biochanina A

Se utilizaron las ecuaciones (4.19), (4.20) y (4.21) para la obtencién de las fuerzas intermoleculares

de los componentes mas presentes en las isoflavonas. En la tabla 5.3 se pueden observar los valores
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de esta para la Formononetina y en la tabla 5.4 para la Biochanina A.
4

Tabla 5.3: Fuerzas intermoleculares de la Formononetina

Tipo de fuerza Valor Unidad

5 19,60 MPa’3
5, 540 M Pa®5
Sn 11,90 M Pa®5

Tabla 5.4: Fuerzas intermoleculares de la Biochanina A

Tipo de fuerza Valor Unidad

54 18,67 MPas
5, 586 M Pa%
Sn 15,38 M Pa®5

Distancia euclidiana Ra

A partir de los datos de las fuerzas intermoleculares presentados en las tablas 5.3, 5.4 y C.1 se
obtuvo la distancia euclidiana Ra entre la mezcla COso-Etanol-Agua y los solutos a extraer con la

ecuacién (3.6), presentado en la figura 5.5.

Ademas, se evalué la diferencia entre los Ra de la Formononetina y la Biochanina A. Ello permite
anticipar su comportamiento en la extraccion: la Formononetina resulta ser mas extraible que la

Biochanina A, la cual tenderd a permanecer en la fase liquida (gigura 5.6).
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Caso 1 Caso 2 Caso 3
55% EtOH / 45% H>O0 35% EtOH / 65% H,0 15% EtOH / 85% H,0

28 b

26

Presion (MPa)
Presion (MPa)
Presion (MPa)
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20 19.0 . s 4. 20 18.6 20.1 217 235 252 20 19.2 20.6 22 ‘ 239
F22
T T T T T T T T T

40 50 60 70 80 40 50 60 70 80 40 50 60 70 80
Temperatura (°C) Temperatura (°C) Temperatura (°C)

20

R, (MPal2)

Presion (MPa)
Presion (MPa)

40 50 60 70 80 40 50 60 70 80 40 50 60 70 80
Temperatura (°C) Temperatura (°C) Temperatura (°C)

Figura 5.5: Mapa de calor de la distancia euclidiana de Hansen (Ra) entre la mezcla
COs-Etanol-Agua y cada soluto (Formononetina en la parte superior y Biochanina A en la inferior)
en funcién del rango operacional propuesto (presién 20-40 MPa y temperatura 40-80°C) para las
3 composiciones de cosolventes evaluadas (EtOH:Agua de 55:45, 35:65 y 15:85 respectivamente).
Siendo un menor Ra representado por el color verde y uno mayor rojo.
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Caso 1 Caso 2 Caso 3
55% EtOH / 45% H,O 35% EtOH / 65% H,O 15% EtOH / 85% H,0
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Figura 5.6: Diferencia de la distancias euclidianas Ra entre solutos (AR, = R.(F) — R,(BA)),
evaluada por separado para la fase gaseosa rica en COs (fila superior) y la fase liquida hidroetandlica
(fila inferior) en funcién del rango operacional propuesto (presién 20-40 MPa y temperatura
40-80°C) para las 3 composiciones de cosolventes evaluadas (EtOH:Agua de 55:45, 35:65 y 15:85
respectivamente). Valores negativos (azul) denotan que la Formononetina es mds extraible, valores
positivos (rojos) denotan que lo es la Biochanina A.

5.4 Dimensionamiento de los equipos principales

Se utilizaron las ecuaciones (4.22), (4.23) y (4.24) para el dimensionamiento de la columna, las
cuales se presentan en la tabla 5.5.

Tabla 5.5: Dimensiones de la columna

Dimensiones Altura [m] Didmetro [cm] HETS N
Columna 3,98 26,49 0,663 6

Para la obtencion del nimero de etapas, se aplicd el método Hunter-Nash para cada una de las
condiciones del flujo mésico de alimentacion F' (EtOH:Agua de 55:45, 35:65 y 15:85), donde se

obtuvo que el nimero de etapas de equilibrio es de 9, 5 y 2 respectivamente, el cual se encuentra
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en el ANEXO F.

El numero de etapas de diseno N queda fijado por 2 restricciones como se menciond anteriormente.
En primer lugar, en funcion de la selectividad se disena una columna capaz de operar en las
condiciones EtOH:Agua 35:65 y 15:85, las cuales presentan mejores selectividades isoflavona/sélidos.
En consecuencia, N debe cumplir la exigencia de ambas, es decir, N > 5. En segundo lugar, la

razon entre la altura y el didmetro interno debe ser mayor a 15.

Con las dimensiones obtenidas para la columna, un N = 5 entrega un H/D; = 12, 5 aproximadamente,
por lo que no se satisface la segunda condicién propuesta, por lo que se utilizé un N = 6, la cual si
satisface la condicién H/D; > 15.

Es importante precisar que para el caso econémico, donde se utilizé la mejor condicién operacional
en funcién de la selectividad (80°C, 20 MPa y 15:85 razén EtOH:Agua) requiere solo 2 etapas de
equilibrio, por lo que la columna queda sobredimensionada sobre su minimo termodindmico, pero

permite la evaluacién de otras condiciones.

Los equipos restantes se dimensionaron segin lo ya indicado: los IdC a partir de su area de

transferencia y las bombas a partir de su potencia, con datos obtenidos directamente de Aspen
Plus (tablas 5.6 y 5.7).

Tabla 5.6: Dimensiones de equipos de intercambio térmico

Dimensiones A [m?]
INT-CO, 2,93
IDC-SUSP 0,22
COOL-1 2,63
COOL-2 0,03
B3 17,64

Tabla 5.7: Potencia de bombas reciprocantes (B-COq y B-SUSP) y compresor (B2)

Dimensiones Potencia [kW]
B-CO, 20,97
B-SUSP 1,07

B2 121, 83

Por 1ltimo, las dimensiones de los separadores se presentan en la tabla 5.8. El FLASH-2 presenta

una altura de 1 m, ya que 3xD; < 1.
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Tabla 5.8: Dimensiones de los separadores flash

Dimensiones Altura [m] Didmetro [cm)]
FLASH-1 1,18 30,44
FLASH-2 1,00 7.54

5.5 Estudio economico

El costo de los equipos se realizo mediante un método hibrido, el cual se encuentra detallado en el
ANEXO H. Con esta metodologia, costo total de la planta asciende a $4.002.281 + 30%, es decir, $
2.801.596 hasta $ 5.202.965. El 72% del costo total de equipos lo abarcan 3, donde el 32,55% es la
columna, el 20,98% la unidad regeneradora y el 18,49% la bomba reciprocante de CO,. Los valores

de cada uno de los equipos se presentan en la tabla 5.9.

Tabla 5.9: Costos de equipos y CAPEX total

Equipo Valor Unidad
Columna EXTRACT $868.469 USD
Flash-1 $81.107 USD
INT-CO, $117.917 USD
COOL-1 $28.076 USD
B3 $182.491 USD
B-CO, $493.354 USD
B-SUSP $117.952 USD
B2 $559.879 USD
Estanque CO, $5.297 USD
Estanque Mezcla $5.297 USD
Estanque producto $5.297 USD
VAL-1 $36.554 USD
VAL-2 $22.384 USD
Mixers $75.161 USD
IdC-SUSP $16.012 USD
COOL-2 $14.562 USD
FLASH-2 $17.228 USD
Control T $6.366 USD
Mandémetro $410 USD
Flujémetro $14.375 USD
Costo total de equipos $2.668.187 USD
Instalacién y piping (40%) $1.067.275 USD
Ingenierfa de proyectos (10%) $266.819 USD
CAPEX total $4.002.281 USD
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Los costos de la materia prima se presentan en la tabla 5.10. En cuanto a la mano de obra, se
estipula un total de 6 trabajadores fijos y se considera 1 trabajador extra por posibles vacaciones

(periodo de 3 meses). El gasto anual asociado asciende a $98.496 USD/afio

Tabla 5.10: Costos anuales de materias primas

Materia prima Valor Unidad

Trébol $283.851 USD/ano
Etanol $215.706 USD/ano
Agua $663 USD /ano
COq $591.300 USD/ano
Total $1.091.520 USD/ano

El CO, representa el 54,17%; el trébol el 26,01%:; vy el etanol el 19,76%.

En cuanto al gasto energético, es de $632.941 USD/ano. Con estos valores, se obtuvo el costo de
manufactura (COM), mediante la ecuacién (4.32), dando como resultado $3.606.675 USD /ano.
Con este valor se obtuvo también el COM por kg de isoflavona producida, en funcién de su posible

recuperacion.

120000 A
100000 A
80000
60000 -
40000 -

20000 A

COM por kg de isoflavonas [USD/kg]

0 T T T T T T T T 1
10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Recuperacion de isoflavonas [%]

Figura 5.7: Costo de manufactura (COM) por kg de isoflavonas en funcién de la recuperacién.

La figura 5.7 va desde 11.695 USD/kg en el caso ideal (100%) hasta mas de 50.000 USD /kg bajo

el 20%, generando que, el proceso por mas selectivo que sea, es inviable econdémicamente, ya que
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el valor de produccién es entre uno y dos érdenes de magnitud segun la referencia de mercado
considerada, los cuales se han reportado entre 100 a 1900 USD/kg [52].

5.6 Discusion

5.6.1 Modelo termodinamico

La validacién del modelo PC-SAFT frente a los datos experimentales de Durling et al. (2007) [11]
reproduce tanto la curva binodal como las tie lines en el rango de 10 a 30 MPa a 313 K, generando
que los parametros de componente puro y de interaccién binaria presentados por Mamani et al.
(2025) [10] describen adecuadamente el equilibrio del sistema ternario COy-Etanol-Agua. Los
AAPD obtenidos (6,13 ; 11,56 y 11,96%) son superiores a los obtenidos por Durling et al. (2007)
[11], donde reportan con PR-EoS y reglas de mezcla Wong-Sandler (4,32 ; 1,94 y 1,97%), pero son
comparables a los de reglas cuadraticas (11,42 ; 11,77 y 12,20%). La diferencia se puede explicar por
el nimero de parametros utilizados para su ajuste: Wong-Sangler requiere cuatro por binario mas
un modelo NRTL de exceso, los cuales fueron regresionados con los mismos valores experimentales
obtenidos, mientras que en este trabajo se emplearon los k;; por binario obtenidos de Mamani et al.

(2025) [10] sin reajuste. Sobre esta base, el modelo se considera validado.

Debe considerarse que los datos de Durling et al. (2007) [11] se limitan a 313 K y presiones de 10 a
30 MPa, por lo que la aplicacién del modelo a las condiciones de operacién (40 - 80°C y 20 - 40
MPa) constituye una extrapolacién. No obstante, los pardmetros de interacciéon binaria de Mamani
et al. (2025) [10] fueron ajustados incluyendo los datos de Sato et al. (2019) [13] a 50-80°C y 10-20

MPa, de esta forma, la consiciéon operacional seleccionada se encuentra en el ajuste.

5.6.2 Parametros de solubilidad

En cuanto a la selectividad isoflavona/sélidos estimada mediante el modelo de Chrastil modificado
y la regresién trabajada por Gonzalez 2025 [43], se demuestra que esta aumenta con el contenido de
agua presente en la alimentacién, presiones menores y mayores temperaturas. La mejor condicién

corresponde, por tanto, a 20 MPa y 80°C con una selectividad de 2,26.

Complementariamente, el analisis de los HSP explica el comportamiento de los compuestos
mayormente presentes en las isoflavonas, como lo son la Formononetina y la Biochanina A, las
cuales difieren principalmente en un grupo hidroxilo (-OH) presente en la Biochanina A, lo que la
hace un compuesto mas polar, como se demuestra en los resultados obtenidos en la contribucién

de las fuerzas intermoleculares de hidrogeno. Esto generd que la Biochanina A, en todo el rango
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estudiado, sea menos extraible que la Formononetina. La distancia euclidiana disminuye a mayores
presiones y menores temperaturas, generando un resultado distinto al analisis de la selectividad.
Esto se puede atribuir a la limitacién que presenta la teoria de los HSP y que autores como del
Valle et al. (2025) [28] ya han declarado: el promedio por fracciéon volumétrica supone mezcla
ideal, y en un ternario con agua eso no se cumple. Por eso, se acota el uso de los HSP a explicar la

selectividad relativa entre isoflavonas y no a predecir la solubilidad absoluta.

El barrido de condiciones operacionales revelé un punto donde se cruzan las isotermas cercano a los
25 MPa. Por debajo de este punto, el poder solvente esta gobernado por la densidad del CO,, de
modo que un aumento de la temperatura reduce la capacidad de carga. Por encima de este punto,
domina la presion de vapor o volatilizacion del cosolvente y el aumento de la temperatura favorece

la extraccion, lo que explica que la selectividad hacia las isoflavonas crezca con la temperatura.

5.6.3 Diseno y evaluacion econémica

En cuanto al diseno, se dimensioné una columna de aproximadamente 4 m, un didmetro de 26,49
cm, HETS de 66,3 cm, la cual opera a un 70% de inundacion y tiene una caida de presién de 0,114
kPa. Se dimensionaron ademas los equipos de mayor tamano de la planta: intercambiadores de

calor, bombas reciprocantes, compresores y separadores.

A partir de las dimensiones obtenidas para cada equipo, se realizé un estudio econémico basado
en el trabajo de Turton. El estudio arrojé6 un CAPEX de $4.002.281 + 30% ($ 2.801.596 hasta
$ 5.202.965), donde el 32,55% corresponde a la columna, el 20,98% al compresor de la unidad
regeneradora de CO,, logrando recircular un 99% de este, el 18,49% corresponde a la bomba
reciprocante del COy y el 6,84% al intercambiador de calor de la unidad regeneradora. El resto de

los equipos no supera el 5% del valor total.

En cuanto a la mano de obra, se estima un total de 6 trabajadores fijos y se considera 1 trabajador
extra por posibles vacaciones. Los gastos operacionales de MP se basan principalmente en el uso
de COy con un 54,17%, el trébol con un 26,01% y el EtOH con un 19,76%. Como se implementé
una recirculaciéon del COs la alimentacién de este se reduce de 4.418 kg/h a tan solo 50 kg/h,
obteniendo $ 1.091.520 USD/ano como gasto total de las materias primas. Por tltimo, el gasto
energético es de $632.941 USD al ano. Con ello, el COM alcanza $3.606.675 USD/afio. A partir de
este valor se calculé el COM por kg de isoflavona en funcion de la recuperacion, indicando que en

cualquier % de recuperacion, el proceso es inviable.

La inviabilidad econémica del proceso se puede deber a diversos factores. En primer lugar, la
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alta dilucién del trébol genera que se procesen aproximadamente 35 toneladas al ano de sustrato,
que como maximo rinden 310 kg al ano de producto. En segundo lugar, la condicién de maxima
selectividad elegida con el método de Chrastil, resulta ser la peor en solubilidad mediante los HSP.
Por 1ltimo, la alta razon de solvente domina tanto el CAPEX con la unidad regeneradora y la
bomba reciprocante de CO,, como el OPEX, a través del consumo energético y del valor del COs.
Cabe destacar que esta inviabilidad corresponde al proceso en la condicién y escala evaluadas, y
no a la tecnologia SCFE en general, trabajos como el de Hassim et al. (2021) [33] han reportado

factibilidad para otras escalas.

5.6.4 Limitaciones

Finalmente, conviene recalcar las limitaciones existentes en esta memoria. En primer lugar, el
analisis de las isoflavonas fue solo mediante los parametros de solubilidad del modelo de Chrastil
modificado, no fueron anadidas en ASPEN debido a que se utilizd6 una columna de extraccién
liquido-liquido, donde para que el CO4 sea considerado como uno, su flujo debe ser una fraccién

masica de 0,9999 de CO, y el resto agua.

Ademas, como se explica en el ANEXO G, para fijar el flujo S, se utilizé el trabajo de Mamani et
al. (2026) [2], adaptando sus datos de recuperacion, la limitacién ocurre porque Mamani no trabaja
las mismas condiciones operacionales de presién ni temperatura, pero si en el uso del trébol y 85%
agua, por esto, v debido a la falta de datos experimentales de recuperacion para el sistema de 80°C

en régimen continuo, se estima este valor como la mejor estimacion posible.

Por ultimo, la regresiéon de Chrastil proviene de Gonzélez (2025) [43] y presenta exponentes de

densidad negativos ajustados a sus condiciones operacionales.
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Capitulo 6
Conclusiones y Recomendaciones

Se desarrollé el modelo de equilibrio de fases del sistema ternario COs-etanol-agua, mediante la
ecuacion de estado PC-SAFT, validado con datos experimentales previamente reportados, que
describe de manera representativa el fraccionamiento de una suspensién hidroetandlica en una

columna de alta presién.

El modelo, junto a los pardmetros de componente puro e interaccién binaria de Mamani et al. (2025)
[10], reprodujo satisfactoriamente tanto la curva binodal como las lineas de reparto de los datos
experimentales de Durling et al. (2007) [11] en el rango de 10, 20 y 30 MPa a 313 K, obteniéndose
un RMSD de 0,0213 , 0,0445 y 0,0495 respectivamente y un AAPD % de 6,13 , 11,56 y 11,96
respectivamente, siendo su reproduccion para este trabajo en las condiciones operacionales de 20 a
40 MPa y de 40 a 80 °C. El analisis de la fraccion mésica de COs en el rango estudiado evidencid
una competencia entre la densidad del CO, y la presién de vapor del cosolvente, con un punto de
cruce de isotermas cercano a los 25 MPa que se desplaza hacia presiones menores al aumentar el

contenido de agua en la alimentacion.

De forma complementaria, se realizo el andlisis de solubilidad mediante el modelo de Chrastil para
obtener la selectividad isoflavona/sélidos en todo el rango operacional propuesto, donde se obtiene
que la mayor selectividad es de 2,26 a 20 MPa, 80°C y fracciones masicas de EtOH:Agua de 15:85
% respectivamente. En contraste, el andlisis de los HSP demostré que en todo el rango estudiado la
Formononetina es més extraible que la Biochanina A en la fase gaseosa rica en COs,, pero se deduce
que las mejores condiciones operacionales en términos de solubilidad son a mayores presiones y
menores temperaturas, siendo a la inversa de lo obtenido por el modelo de Chrastil. Ello evidencia
la limitacién que poseen los HSP y que autores como del Valle et al. (2025) [28] ya han declarado:
el promedio por fraccion volumétrica supone mezcla ideal, y en un ternario con agua eso no se

cumple. Debe precisarse, ademas, que el modelo de Chrastil derivado de Gonzélez (2025) [43]
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corresponde a una condicién especifica y no a todo el rango estudiado en esta memoria.

Para la condicion de maxima selectividad se dimension6 una columna de 4 m aproximadamente, un
didmetro de 26,49 cm, HETS de 66,3 cm, la cual opera a un 70% de inundacién y una caida de
presién de 0,114 kPa. La evaluacién econdmica arrojé un CAPEX de $4.002.281 £ 30% y un COM
de $3.606.675 USD /ano, valores que hacen inviable el proceso en toda la ventana de recuperacién

evaluada.

Segun se analizd, la inviabilidad se puede deber a tres factores: la alta dilucién del trébol, que obliga
a procesar unas 35 toneladas anuales de sustrato para obtener como maximo 310 kg de producto; la
discrepancia entre ambos criterios de selectividad, que sitia la mejor condicién segun Chrastil como
la menos favorable segtin los HSP; y la elevada razén de solvente, que domina tanto el CAPEX
como el OPEX. Cabe destacar que esta inviabilidad corresponde al proceso en la condicién y escala
evaluadas, y no a la tecnologia SCFE en general, trabajos como el de Hassim et al. (2021) [33] han

reportado factibilidad para otras escalas.

Como recomendaciones, se requiere ampliar el conjunto de datos experimentales, tanto de equilibrio
como de compuestos puros para el modelo PC-SAFT a presiones y temperaturas tipicas para
este tipo de procesos. Queda pendiente, asimismo, evaluar la reduccién de costos, ya sea por

recirculacion de EtOH o mediante recuperaciéon de calor.
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Capitulo 7

ANEXOS

7.1 ANEXO A: ”Validacién mezcla ternaria CO,-Etanol-Agua”

En la figura A.1 se presenta la validacién de las tie lines.

Figura A.1: Validacion del modelo PC-SAFT para el sistema ternario COq-Etanol-Agua a 40 °C
y tres presiones: (A) 10 MPa, (B) 20 MPa y (C) 30 MPa. La linea verde con circulos abiertos
(o) corresponden a los valores experimentales reportadas por Durling et al.[11]; las lineas negras
delgadas representan la curva binodal predicha por el modelo PC-SAFT desarrollado en este trabajo.



7.2 ANEXO B: ”Diagramas ternarios”

Una vez validado el equilibrio ternario, se presentan todos los diagramas ternarios de las condiciones

operacionales

Mezcla ternaria CO,-Etanol-Agua a 20 MPa

Weight fraction of CO, (-) -

Figura B.1: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 40°C y 20 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 35 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.2: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 50°C y 20 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.3: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 60°C y 20 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 35 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.4: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 70°C y 20 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 36 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.5: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 80°C y 20 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 40 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Mezcla ternaria CO,-Etanol-Agua a 25 MPa
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Figura B.6: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 40°C y 25 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.

0.0 1.0

0.1 0.9

0.2 0.8

Weight fraction of CO, (-) -

Figura B.7: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 50°C y 25 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 33 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.8: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 60°C y 25 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 33 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.9: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 70°C y 25 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 34 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.10: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 80°C y 25 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 33 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.

Mezcla ternaria CO,-Etanol-Agua a 30 MPa
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Figura B.11: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 40°C y 30 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.

VII



0.0 1.0
0.1 0.9
0.2 0.8
0.3 0.7
%
>
0.4 0.6 5
=
%

)
>

0.5 0.5

N 0.7 e 03
0.8 , 02

0.9 7 0.1

10 = 00

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0

Weight fraction of CO, (-) -

Figura B.12: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 50 °C y 30 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.13: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 60 °C y 30 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 33 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.14: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 70°C y 30 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.15: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 80°C y 30 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Mezcla ternaria CO,y-Etanol-Agua a 35 MPa
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Figura B.16: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 40°C y 35 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.17: Diagrama de equilibrio ternario COq-Etanol-Agua a 50 °C y 35 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.18: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 60 °C y 35 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.19: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 70°C y 35 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.20: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 80°C y 35 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.

Mezcla ternaria CO,-Etanol-Agua a 40 MPa
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Figura B.21: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 40°C y 40 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.22: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 50 °C y 40 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.23: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 60 °C y 40 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 32 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.24: Diagrama de equilibrio ternario COs-Etanol-Agua a 70°C y 40 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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Figura B.25: Diagrama de equilibrio ternario COq-Etanol-Agua a 80°C y 40 MPa, simulado con
PC-SAFT. Se muestran 20 lineas de enlace de 31 tie lines calculadas que conectan las composiciones
en equilibrio de la fase liquida (arriba a la izquierda) y de la fase gaseosa (abajo a la derecha). Los
circulos (o) indican las composiciones de equilibrio en cada extremo.
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7.3 ANEXO C: ”Parametros de solubilidad de Hansen para

distintos solventes”

En la tabla C.1 se pueden observar los pardmetros de solubilidad de Hansen para distintos solventes

Tabla C.1: Pardmetros de solubilidad de Hansen para distintos solventes [41]

Solvent 04 Op on
(M Pa)'/?

Acetic acid 14,5 80 135
Acetone 155 104 7,0
Aminoethylethanolamine 18,6 11,5 15,6
Benzene 18,4 0,0 2,0
n-Butanol 16,0 5,7 15,8
Carbon tetrachloride 178 0,0 0,6
Chlorobenzene 19,0 4.3 2,0
Chloroform 17,8 3,1 5,7
Cyclohexanol 174 4,1 13,5
Diacetone alcohol 15,8 8,2 10,8
1,4-Dioxane 19,0 1,8 7,4
Dimethyl formamide 174 13,7 11,3
Dimethyl sulfoxide 184 164 10,2
Ethanol 158 88 19,4
Ethylene dichloride 19,0 7,4 4.1
Methanol 15,1 12,3 223
Methylene dichloride 18,2 6,3 6,1
Methyl ethyl ketone 16,0 9,0 5,1

Nitrobenzene 20,0 8,6 4,1
Nitromethane 15,8 18,8 5,1

2-Nitropropane 16,2 12,1 4.1
Propylene carbonate 20,0 18,0 4,1

Toluene 18,6 1,4 2,0
Water 15,5 16,0 42,3
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7.4 ANEXO D: ”Contribuciones de grupo a los componentes

del parametro de solubilidad”

En la tabla D.1 se pueden observar las contribuciones de grupo a los componentes del parametro

de solubilidad.

Tabla D.1: Contribuciones de grupo a los componentes del pardmetro de solubilidad [44]

Grupo Estructural Fu F Ey;
(MJ/m2)Y/2 .mol=1  (MJ/m)Y/2 . mol=1  J/mol
—CHs 420 0 0
—CHz— 270 0 0
>CH- 80 0 0
>C< —70 0 0
=CHsy 400 0 0
=CH-— 200 0 0
=C< 70 0 0
Anillo Ciclohexano 1620 0 0
Anillo Benceno 1430 110 0
Anillo Benceno (o, m, p) 1270 110 0
—F (220) - -
—Cl 450 550 400
—Br (550) - -
—CN 430 1100 2500
—OH 210 500 20000
—0- 100 400 3000
—COH 470 800 4500
—CO- 290 770 2000
—COOH 530 420 10000
—CO0—- 390 490 7000
HCOO- 530 - -
—NH, 280 - 8400
—NH- 160 210 3100
>N-— 20 800 5000
—NO2 500 1070 1500
—S— 440 - -
=POy4 740 1890 13000
Anillo (Ring) 190 - -
Correcciones por simetria:
Un plano de simetria - 0.50x -
Dos planos de simetria - 0.25x —
Mas planos de simetria - 0x 0x
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7.5 ANEXO E: ”Validacion HSP CQOy”

Fuerzas intermoleculares del CO,

A partir de las ecuaciones (4.16), (4.17) y (4.18) descritas anteriormente, se realiz6 una regresién
lineal para ver el ajuste de la mezcla, con lo que se obtiene la figura 5.4 para la contribuciéon de las
fuerzas intermoleculares de dispersion, la figura para las dipolares 5.5 y la figura 5.6 para las de
enlace de hidrégeno al parametro total de Hansen. Para la obtencién de la densidad, se utilizo el
NIST (National Institute of Standards and Technology).
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Figura E.1: Correlacién lineal entre los pardmetros de solubilidad de las fuerzas de dispersion (d,)
del CO4 con su densidad

y=2.476x+2.422
5.100 R?=0.9994

0.8 0.85 0.9 0.95 1 1.05 11 1.15
Densidad, g/cm”3

Figura E.2: Correlacién lineal entre los pardmetros de solubilidad de las fuerzas dipolares (,) del
CO, con su densidad
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Figura E.3: Correlacién lineal entre los parametros de solubilidad de las fuerzas de enlace de
hidrégeno (dy,) del COy con su densidad

Se puede observar que se obtuvo un R? de 0,9998; 0,9994 y 0,9992. Esto confirma que las fuerzas
de dispersion, dipolares y de enlace de hidrégeno se ajustan adecuadamente con lo desarrollado por

Tirado et al. (2018) con la variacién de la densidad.

Con este ajuste, se obtienen todos los valores de las fuerzas intermoleculares del CO5 en funcién de

su volumen obtenido desde el NIST para cada presién y temperatura de la tabla 4.1.
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7.6 ANEXO F: "Método Hunter-Nash”

Se plantea el balance global de la columna, donde en un diagrama ternario se ubican los puntos F,
Sy R, una vez ubicados los puntos, se extiende una linea de equilibrio que pase por el punto F, el
cual serd la composicién del extracto para un flujo de solvente. A partir de ello, se plantean las

ecuaciones 7.1y 7.2

F+S=R+E=M (7.1)

F+ Spin = M (7.2)

A continuacion, se plantea el balance por componente del EtOH, en las ecuaciones 7.3 y 7.4.

Fxoq + Spina2 = Mo (7.3)

Fxo1 4+ Spmin®22 = (F 4+ Spin) 22 (7.4)

Reordenando, se obtiene

To — T22

S = 1,58min (7.6)

Una vez trazados los valores obtenidos de ASPEN, se obtienen las etapas teoricas para las 3

composiciones de cosolventes evaluadas.
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N = 9 etapas

Weight fraction of CO; (-) -

Figura F.1: Método Hunter-Nash cuando se alimenta una suspensiéon de 45% en peso en agua

N = 5 etapas
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Figura F.2: Método Hunter-Nash cuando se alimenta una suspensién de 65% en peso en agua
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N = 2 etapas 0.0 10

Weight fraction of CO; (-) -

Figura F.3: Método Hunter-Nash cuando se alimenta una suspension de 85% en peso en agua

Para las 3 composiciones de cosolventes evaluadas (EtOH:Agua de 55:45, 35:65 y 15:85), se obtiene

un total de 9, 5 y 2 etapas de equilibrio respectivamente.
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7.7 ANEXO G: ”Dimensionamiento, HETS e inundacién”

El flujo del solvente se dimensiona mediante el método Hunter-Nash sobre el sistema COq-Etanol-Agua
para los casos base de las simulaciones. Se adopté asf un S/F minimo de 1,5, siendo la cota minima
termodinamica del contacto ternario. De aqui se obtiene S = 240 kg/h de de CO4 para F = 160

kg/h de suspensién para las simulaciones base.

La columna se dimensioné a partir de los resultados de Mamani et al. (2026) [2], donde reportan
para el mismo sustrato y contenido de agua, recuperaciones de aproximadamente 58 % a 3 kg de
solvente por gramo de sustrato y de 24 % a 1 kg/g. Se adopta la razén de 1 kg/g, ya que 3 kg/g
implicaria caudales de CO, inviables para el tonelaje de trébol considerado, con la recuperacion de
24 % correspondiente a esa condicién. De aqui se obtiene S = 4.418 kg/h de de CO, para F = 160

kg/h de suspension para la simulacién que dard lugar al estudio econémico

Se utilizaran estos resultados independientemente de que las condiciones operacionales del trabajo
no sean las mismas, debido a la falta de datos experimentales de recuperacién para el sistema a

80°C y 20 MPa. Se adopta, por tanto, este supuesto como la mejor estimcacion disponible.

Se dimensiona la columna en funcién del trabajo de Stockfleth & Brunner 2001 [46]. Siguiendo

esta metodologia se emplean las ecuaciones (7.7), (7.8) y (7.9) para dimensionar la columna.

L/ pe 0,5
OP=—|— 7.7
G (PL) (r7)
0,5
PL — PG
K? K
Fo=1/2, 5 = L (7.9)

(1 +K4\/6)2 (1 +K4\/6)

Los valores de K3 y K, presentes en la ecuaciéon 7.9 se obtienen de la tabla G.1 y se utilizara el

empaque Sulzer CY.
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Tabla G.1: Pardametros K3 y K, para distintos empaques y liquidos

Empaque Liquido Desv. [%] K3 [m/s K,
Anillos Raschig Ambos 11 0,048 1,45
Berl saddles Ambos 16 0,026 0,95
Sulzer CY Agua 15 0,123 1,95
Sulzer EX OODD 14 0,109 1,77
Sulzer EX Agua 30 0,018 1,07

Luego, se decide trabajar a un 70% de inundacién como factor de seguridad para la columna. Luego
se determina el drea y diametro de esta. Se obtiene que para que la columna se inunde se necesita

un didmetro de 22,16 cm y el de operacién es de 26,49 cm.

Una vez obtenido el diametro de operacion, se determinan los HETS mediante una extrapolacién
de la figura 4.5

HETS = 11,94D)”* [=] in (7.10)

Luego, se obtuvo la caida de presién utilizando las ecuaciones 7.11, 7.12 y 7.13, donde la caida de

presiéon se obtiene despejandola de la ecuacién 7.13.

d
Reg = UGM% (7.11)
23
Y=g 02 (7.12)
4 APyt
" € (7.13)

" 3H(1— e)paul
Los datos necesarios para las ecuaciones fueron extraidos de ASPEN y del trabajo de Stockfleth &

Brunner 2001 [46], los cuales se pueden observar en la tabla G.2.
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Tabla G.2: Parametros fisicos y operacionales para el calculo de inundacion y caida de presién

Parametro Valor Unidad
153 0,000365 Pa s
Jite 0,000044 Pa s

€ 0,96 -

a 860 m?/m?
d, 0,00035 m
(e 0,037 m/s
ur, 0,00085 m/s

Obteniendo el nimero de Reynolds para la fase gaseosa (Reg) de 176,75, el factor de friccion de
empaque (1) una caida de presién (AP,) de 0,114 kPa.
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7.8 ANEXO H: ”Costo de Equipos”

Método de Ulrich
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Figura H.1: Estimacién de costos para columna supercritica [47]
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Figura H.2: Estimacién de costos para intercambiadores de calor [47]
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Figura H.3: Estimacién de costos para separadores [47]

Método de Turton et al. (2009)
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Figura H.4: Estimacion de F); para bombas reciprocantes
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Tabla H.1: Parametros utilizados para bomba y compresor

Variables Bomba rec Compresor
C —0,245382 —0,245382
Cy 0,259016 0,259016
Cs —0,01363 —0,01363
Fp 1,90 1,90

B, 1,89 -

B, 1,35 —

K 3,8696 2,2897
Ky 0,3161 1,3604
Kj 0,122 —0,1027
Fus 2,28 -
Fpm - 5,8

Método de Pereira et al. (2017)

Tabla H.2: Pardmetros de estimacion de costos segin Pereira et al. (2017)

Equipo n®  Costo base unitario (US$)P
Tanque de almacenamientod 0.57 300.00
Recipiente de extraccién encamisado®d:¢ 0.82 5540.00
Bomba de CO5 neumética®d 0.55 2470.00
Bomba de liquido eléctricad 0.55 3920.00
Enfriador®d 0.59 2080.00
Calentador®4 0.59 820.00
Manémetro®d 0 410.00
Vialvula de bloqueo®d 0.60 220.00
Vilvula de contrapresiéon®d 0.60 1780.00
Vélvula micrométrica®? 0.60 1090.00
Flujémetro®d 0.60 700.00
Vélvula de seguridad®d 0.60 310.00
Controlador de temperatura®d 0.60 310.00
Compresor de CO,%4 0.46 2200.00
Separador? 0.49 1460.00
Tuberias, conectores, crucetas, mezcladores y  0.60 3660.00
divisores®df

Material estructural para soporte del equipo®®f  0.60 4060.00
Total del proceso SFE - 35570.00
Total del proceso SFE con cosolvente - 39790.00

& Constante n dependiendo del tipo de equipo, basada en las referencias.
b Basado en una planta operativa con extractores de 1 L.

¢ Unidad de extraccion SFE.

d Unidad de extraccién SFE con cosolvente.

¢ Soporta presiones de hasta 60 MPa.

f Costo total.
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Resumen de los métodos utilizados por cada equipo

Tabla H.3: Métodos de estimacién de costos por equipo

Equipo Método
Columna EXTRACT Ulrich
Flash-1 Ulrich
INT-COq Ulrich
COOL-1 Ulrich
B3 Ulrich
B-COq Turton
B-SUSP Turton
B2 Turton
Estanque CO, Pereira
Estanque Mezcla Pereira
Estanque producto Pereira
VAL-1 Pereira
VAL-2 Pereira
Piping Pereira
I[dC-SUSP Pereira
COQOL-2 Pereira
FLASH-2 Pereira
Control T Pereira
Mandémetro Pereira
Flujémetro Pereira
Estructura Pereira
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