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I

Resumen

Las microalgas pueden ser usadas en tratamientos de aguas residuales o mitigación de CO2. Poseen
componentes valorizables como lo son lípidos, proteínas, celulosa sin lignina y pigmentos como
la clorofila. La extracción de lípidos se ha llevado a cabo con interés de producir biodiesel, esto
mediante solventes contaminantes y peligrosos como hexano o cloroformo, que además muestran
disolver la clorofila contaminando el producto. La investigación de nuevos solventes sustentables
es un amplio tema de estudio y experimentación, con el fin de obtener una guía y predicción para
la experimentación se diseña y simula un proceso de extracción con reciclo de solvente para los
componentes de las microalgas, centrado en los lípidos, utilizando el método COSMO y progra-
mas como Turbomole, COSMOtherm y Aspen Plus, integrado a un análisis económico y de salud,
seguridad y medioambiente. El modelo creado de la molécula neutra de clorofila a muestra una
distribución de densidad de carga polar centrado mayormente en la región apolar y afinidad con
los solventes apolares usados para la extracción de lípidos, una solución para esto podría ser una
extracción ácido-base luego de la columna de extracción. Casi en su totalidad, los solventes logran
una extracción total de lípidos con purezas superiores al 70 %. Un análisis termodinámico muestra
que los puntos azeotrópicos de algunos solventes con agua logran disminuir el consumo energéti-
co del rehervidor de la columna de stripping, por ende, el costo económico y emisiones de kg de
CO2 equivalentes. Entre ellos, los solventes con mejores resultados son o-xyleno y α-pineno, que
junto ciclohexano, etil ciclopentano, heptano y metil ciclohexano son los solventes más sustenta-
bles según las consideraciones de esta investigación.



II

Abstract

Microalgae can be use for wastewater treatmeants or CO2 mitigation. They have valuable com-
ponents as lipids, proteins, celulouse without lignin and pigments like chlorophyll. Extraction of
lipids has been carried out mainly aimed on biodiesel production, this through polluting and ha-
zardous solvents like hexane or chloroform, which also show to dissolve chlorophyll contamining
the product. The research of new sustentable solventes it’s a broad subject of study and experimen-
tation, in order to obtain a guide and prediction for the experimentation, an extraction process with
solvent recycling for the components of the microalgae is designed and simulated, focused on the
lipids, using the COSMO method and and programs such as Turbomole, COSMOtherm and Aspen
Plus, integrated to an economic and health, safety and environmental analysis. The created model
of the neutral chlorophyll a molecule shows a polar charge density distribution centered mainly on
the nonpolar region and affinity with the nonpolar solvents used for lipid extraction, a solution to
this could be an acid-base extraction after the extraction column. Almost in their entirety, the sol-
vents achieve a total extraction of lipids with purities greater than 70 %. A thermodynamic analysis
shows that the azeotropic points of some solvents manage to reduce the energy consumption of
the reboiler of the stripping column, therefore the economic cost and emissions of kg of CO2 equi-
valents. Among them, the solvents with the best results are o-xylene and α-pinene, which together
with cyclohexane, ethyl cyclopentane, heptane and methyl cyclohexane are the most sustainable
solvents according to the considerations of this research.
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1. Introducción

Las microalgas destacan por ser útiles en tratamientos de aguas residuales [1, 2], tener una gran
capacidad de captura de CO2 [3]. [4, 5] y poseer componentes de valor tales como lípidos, carbohi-
dratos, proteínas y pigmentos. Los lípidos son el componente de principal interés para la produc-
ción de biodiesel dentro de otros usos [6-8], y luego los carbohidratos para celulosa libre de lignina
o biofuel [9-11], las proteínas para productos de comida, biofarmacéuticos, cosméticos, entre otros
[12, 13] y pigmentos como la clorofila para la industria textil, cosmética, farmacéutica, alimentaria,
entre otras [14, 15].

Hay diferentes métodos de extracción de lípidos de las microalgas [16-19], el método de extracción
mediante solventes cobra principal interés para encontrar solventes que sean sustentables [20], es
decir, que permitan diseñar un proceso seguro, sin riesgos a la salud o el medioambiente y viable
económicamente con bajo impacto ambiental. Esta extracción ha sido tradicionalmente llevada
a cabo por (B&D) [21] o Folch et al. [22], ambos usando cloroformo y metanol como mezcla de
solventes que además de ser tóxicos, inflamables y dañinos ambientalmente se ha demostrado que
también disuelven pigmentos como la clorofila junto a los lípidos, con un contenido de clorofila
intracelular que varía entre un 1 % a un 25 % de la masa de lípidos [23]. La clorofila y el magnesio
asociado son contaminantes para el extracto de lípidos y pueden reducir la calidad del biodiesel a
producir [16, 24]. El hexano como un solvente orgánico volátil derivado de recursos fósiles también
resulta ser un solvente de referencia para los procesos de extracción de lípidos debido a su alta
eficiencia [6, 24-26], esto a pesar de ser desfavorable ambientalmente por su toxicidad y perdidas
por evaporación. Por otro lado, están los terpenos o los solventes bio-basados [20, 27-29] como una
opción más segura, dentro de los que destacan el limoneno, p-cimeno y α-pineno demostrando un
rendimiento similar a B&D [6] o a la extracción con hexano [30], dependiendo del método o el tipo
de microalga.

El proceso de extracción de lípidos de microalgas mediante solventes implica también el cultivo,
la cosecha y el secado de las microalgas, así como la posterior transesterificación y purificación
en caso de procesar los lípidos para biodiesel. Sin embargo, el mayor consumo energético se en-
cuentra en la extracción de lípidos y en el secado [6, 16, 24, 25, 31]. Dentro de los procesos destaca:
simultaneous distilation and extraction process (SDEP) [6] con el uso del punto azeotrópico con
agua para el eliminar el d-limoneno a una temperatura más baja que su punto de ebullición y así
ahorrar energía para luego recuperar el solvente por separación de fases; y el uso de una extracción
ácido-base preliminar a la extracción de lípidos en [24] para romper la pared celular, formada por
la celulosa como su marco estructural [32], purificar y separar los lípidos de la biomasa.
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Para investigar la extracción de lípidos de microalgas se utiliza una selección de solventes a ser
evaluados, teniendo en cuenta sus puntos de ebullición, solubilidad con agua y lípidos, viscosi-
dades, seguridad y riesgos para la salud y el medioambiente [25]. Los solventes seleccionados se
evaluan mediante sus coeficientes de partición de los lípidos, glutamina, d-glucosa y clorofila a
con respecto al agua, calculados con los coeficientes de actividad a dilución infinita. Para el mode-
lado de los componentes y solventes se utiliza el método COSMO-RS, el cual se basa en cálculos
químico-cuánticos para calcular las propiedades de las moléculas y sus interacciones en base a su
distribución polar de cargas. Los solventes con un coeficiente de partición elevado para los lípidos
son elegidos para calcular sus propiedades y equilibrios con el agua, con el método COSMO-RS, y
ser llevados junto a sus perfiles sigma a una simulación del proceso en Aspen Plus con el método
COSMOSAC.

Se diseña y simula un proceso que consta principalmente de una columna de extracción, una co-
lumna de stripping y una recirculación del solvente dentro del sistema. Los equilibrios líquido-
vapor y puntos azeotrópicos calculados son de interés en algunos solventes para estudiar la posi-
bilidad de evaporar a una menor temperatura y así utilizar una menor cantidad de energía, dismi-
nuir el impacto medioambiental y lograr una mayor viabilidad económica. Los resultados de las
simulaciones son analizados mediante el cálculo de indicadores técnicos, económicos y medioam-
bientales. Lo cual entrega una guía para la selección final de los solventes y su proyección junto
con el proceso de extracción. Todo este análisis sirve también de guía para la experimentación y el
ahorro de recursos en investigaciones que serían improductivas.
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1.1. Objetivos

Objetivo general

Diseñar y simular un proceso de extracción de lípidos de microalgas que contemple todos sus
componentes mediante una selección de solventes sustentables junto al modelo COSMO-RS y el
simulador Aspen Plus

Objetivos específicos

Definir los componentes y propiedades de las microalgas.

Crear y modelar la molécula de clorofila con el programa Turbomole y método COSMO.

Obtener los coeficientes partición de los componentes de las microalgas entre los solventes
seleccionados y el agua a través de los coeficientes de actividad a dilución infinita calculados
con el programa COSMOtherm y el método COSMO-RS.

Obtener las propiedades de los compuestos puros y de mezcla de los componentes de las
microalgas y los solventes seleccionados mediante el programa COSMOtherm y el método
COSMO-RS.

Ingresar los componentes a la simulación de Aspen Plus como pseudocomponentes con el
método COSMOSAC.

Diseñar y optimizar las simulaciones del proceso de extracción junto con los diferentes sol-
ventes en el simulador Aspen Plus.

A través de los resultados obtenidos en las simulaciones de Aspen Plus con los diferentes
solventes calcular indicadores de técnicos, económicos y ambientales de los procesos.
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2.1. Polaridad, fuerzas moleculares y solubilidad

Información extraída de [33]

2.1.1. Efecto de la polaridad

Un enlace en el que los electrones están compartidos de manera equitativa entre dos átomos se
conoce como enlace covalente no polar. En la mayoría de los enlaces entre dos elementos distin-
tos, los electrones de enlace son atraídos con más fuerza por uno de los dos núcleos. Un par de
electrones de enlace compartido de manera desigual se conoce como enlace covalente polar.

La polaridad del enlace se simboliza mediante una flecha con la punta hacia el extremo negativo
del enlace polar y un signo de suma (+) en el extremo positivo. Esta polaridad se mide por medio
del momento dipolar (µ), el cual se define como la cantidad de separación de carga (δ+ y δ−)
multiplicada por la longitud de enlace. El símbolo δ+ significa “una pequeña cantidad de carga
positiva”; y δ− significa “una pequeña cantidad de carga negativa”.

La figura 2.1 muestra un mapa de potencial electrostático (MPE) para el clorometano, en el cual
se utilizan colores para representar la distribución de carga calculada para una molécula. El rojo
representa regiones ricas en electrones, el azul y el morado regiones pobres en electrones, y el
naranja, amarillo y verde representan niveles intermedios de potencial electrostático.

Con frecuencia se utilizan las electronegatividades como una guía para predecir si un enlace dado
será polar, así como la dirección de su momento dipolar. Los elementos con electronegatividades
más elevadas por lo regular presentan más atracción por los electrones de enlace. Por lo tanto, en
un enlace de dos átomos distintos, el átomo con mayor electronegatividad será el extremo negativo
del dipolo.
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FIGURA 2.1: Polaridad de enlace. El clorometano contiene un enlace polar carbono-
cloro, con una carga parcial negativa sobre el cloro y una carga parcial positiva sobre
el carbono. El mapa de potencial electrostático muestra una región roja (rica en elec-
trones) alrededor de la carga parcial negativa y una región azul (pobre en electrones)
alrededor de la carga parcial positiva. Los otros colores muestran valores intermedios

de potencial electrostático.

FIGURA 2.2: Las electronegatividades de Pauling de algunos elementos encontrados
en compuestos orgánicos.

La figura 2.2 muestra las electronegatividades de Pauling para algunos elementos importantes
de compuestos orgánicos. Se observa que la electronegatividad aumenta de izquierda a derecha
a través de la tabla periódica. El nitrógeno, oxígeno y los halógenos son más electronegativos
que el carbono; el sodio, litio y magnesio son menos electronegativos. La electronegatividad del
hidrógeno es parecida a la del carbono, por lo que en general consideramos a los enlaces C−H
como no polares.

La estabilización por resonancia desempeña una función crucial en la química orgánica, en especial
en la química de los compuestos que presentan enlaces dobles. Por ejemplo, la acidez del ácido
acético (a continuación) se intensifica por efecto de la resonancia. Cuando el ácido acético pierde
un protón, el ion acetato resultante tiene una carga negativa deslocalizada sobre ambos átomos de
oxígeno. Cada átomo de oxígeno tiene la mitad de la carga negativa, y esta dispersión estabiliza al
ion. Cada uno de los enlaces carbono-oxígeno es parcialmente un enlace sencillo y un enlace doble,
y se dice que tienen un orden de enlace de 1 1

2
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El formaldehído (H2=CO) puede dibujarse con una carga negativa en el átomo de oxígeno, equili-
brada con una carga positiva en el carbono. Esta forma de resonancia polar tiene energía estimada
mayor que la estructura con un enlace doble, ya que tiene una separación de carga, menos enlaces
y un átomo de carbono con una carga positiva y sin un octeto. La estructura con una separación
de carga es sólo una contribuyente secundaria, pero nos ayuda a explicar por qué el enlace C=O
del formaldehído es muy polar, con una carga parcial positiva sobre el carbono y una carga parcial
negativa sobre el oxígeno. El mapa de potencial electrostático (MPE) también muestra una región
rica en electrones (roja) alrededor del oxígeno y una región pobre en electrones (azul) alrededor
del carbono en el formaldehído.

2.1.2. Polaridad de enlaces y moléculas

Las polaridades de enlace pueden variar de covalentes no polares a covalentes polares o a total-
mente iónicos.

La polaridad de un enlace individual se mide como su momento dipolar de enlace, µ, definido
como

µ = δ × d

donde δ es la cantidad de carga en cualquier extremo del dipolo y d es la distancia entre las cargas.
Los momentos dipolares se expresan en unidades de debye (D), donde 1 debye es igual a −3.34 ×
10−30 culombios metros. Si un protón y un electrón (carga 1.60 × 10−19 culombios) estuvieran a 1
Å de distancia (10−10 metros), el momento dipolar sería

µ = (1.60 × 10−19 culombios)× (10−10 metros) = 1.60 × 10−29 culombios metros

Expresado en debytes,

µ =
1.60 × 10−29C · m

3.34 × 10−30C · m/D
= 4.8 D
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Una sencilla regla de oro, con unidades comunes, es que

µ (en debytes) = 4.8 × δ (carga del electrón)× d (en angstroms)

Los momentos dipolares se miden experimentalmente y pueden utilizarse para calcular más infor-
mación, como longitudes de enlace y separaciones de carga. Los momentos dipolares de enlace de
compuestos orgánicos varían de cero en enlaces simétricos, hasta aproximadamente 3.6 D para el
enlace triple, fuertemente polar C≡N.

Un momento dipolar molecular es el momento dipolar de la molécula considerada como un todo.
Es un buen indicador de la polaridad total de la molécula. Los momentos dipolares moleculares
pueden medirse directamente, a diferencia de los momentos dipolares de enlace, los cuales deben
estimarse comparando varios componentes. El valor del momento dipolar molecular es igual a la
suma vectorial de los momentos dipolares de enlace individuales. Esta suma vectorial refleja tanto
la magnitud como la dirección de cada momento dipolar de enlace individual.

Las estructuras del formaldehído y del dióxido de carbono se muestran abajo, junto con sus mapas
de potencial electrostático. El formaldehido tiene un enlace C =O fuertemente polar, y el dióxido
de carbono tiene dos, sin embargo, en el caso del dióxido de carbono los momentos dipolares de
enlace están orientados en direcciones opuestas, por lo que se cancelan entre sí.

La figura 2.3 muestra algunos ejemplos de momentos dipolares moleculares. Observe que el mo-
mento dipolar de los enlaces C−H es pequeño, por lo que frecuentemente tratamos a los enlaces
C−H casi como no polares. También la simetría tetraédrica del CCl4 posiciona a los cuatro mo-
mentos dipolares C−Cl en direcciones tales que se cancelan. Una cancelación parcial del momento
dipolar de enlace explica por qué el CHCl3, con tres enlaces C−Cl tiene un momento dipolar
molecular más pequeño que el CH3Cl, con sólo uno.

FIGURA 2.3: Momentos dipolares moleculares. Un momento dipolar molecular es la
suma vectorial de los momentos dipolares de enlace individuales.
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Los pares de electrones no enlazados contribuyen a los momentos dipolares de enlaces y molécu-
las. Cada par de electrones no enlazados corresponde a una separación de carga, con el núcleo con
una carga parcial positiva equilibrada con la carga negativa del par de electrones no enlazados.

2.1.3. Fuerzas intermoleculares

Los puntos de fusión, ebullición y las solubilidades de compuestos orgánicos muestran los efectos
de estas fuerzas. Hay tres tipos principales de fuerzas de atracción que ocasionan que las moléculas
se asocien en sólidos y líquidos, fases condensadas donde las moléculas están en contacto continuo
una con otra:

(1) las fuerzas dipolo-dipolo de moléculas polares;

(2) las fuerzas de dispersión de London que afectan a todas las moléculas; y

(3) los “enlaces por puente de hidrógeno” que vinculan las moléculas que tienen grupos –OH o
–NH.

Fuerzas dipolo-dipolo

La mayoría de las moléculas tienen momentos dipolares permanentes como resultado de sus en-
laces polares. El arreglo más estable tiene el extremo positivo de un dipolo cercano al extremo
negativo de otro. Las fuerzas dipolo-dipolo, por lo general son fuerzas intermoleculares de atrac-
ción que resultan de la atracción de extremos positivos y negativos de los momentos dipolares de
moléculas polares.

Las moléculas polares en su mayoría se orientan en arreglos de menor energía positivo-negativa,
y la fuerza neta es de atracción. Esta atracción debe superarse cuando los líquidos se evaporan, lo
que da como resultado calores de vaporización más grandes y puntos de ebullición más elevados
para los compuestos fuertemente polares.

Fuerza de dispersión de London

En el caso de las moléculas no polares, la fuerza de atracción principal es la fuerza de dispersión
de London, una de las fuerzas de van der Waals. La fuerza de dispersión de London surge de
momentos dipolares temporales que son inducidos en una molécula por otras moléculas cercanas.
Los electrones de la molécula que se aproxima son desplazados ligeramente, de tal manera que se
genera una interacción dipolo-dipolo de atracción.

Estos dipolos temporales sólo duran una fracción de segundo y cambian constantemente; sin em-
bargo, están correlacionados por lo que la fuerza neta es de atracción. Esta fuerza de atracción
depende del contacto superficial cercano de dos moléculas, por lo que es casi proporcional al área
superficial molecular.

El tetracloruro de carbono tiene un área superficial más grande que la del cloroformo por lo que
las atracciones de dispersión de London entre las moléculas de tetracloruro de carbono son más
fuertes que las que existen entre las moléculas de cloroformo.
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Esto también se puede ver reflejado en los puntos de ebullición de hidrocarburos simples. Donde
los puntos de ebullición de varios isómeros son más altos para aquellos con áreas superficiales más
grandes.

Enlace por puente de hidrógeno

Un enlace por puente de hidrógeno no es un verdadero enlace, sino una atracción dipolo-dipolo
particularmente fuerte. Un átomo de hidrógeno puede participar en un enlace por puente de hi-
drógeno si está enlazado al oxígeno, nitrógeno o flúor.

Los enlaces O−H y N−H están fuertemente polarizados, y dejan al átomo de hidrógeno con
una carga positiva parcial. El hidrógeno electrofílico tiene una gran afinidad electrónica por los
electrones no enlazados y forma uniones intermoleculares con un par de electrones no enlazados
de los átomos de oxígeno o nitrógeno. Aunque el enlace por puente de hidrógeno es una forma
fuerte de atracción intermolecular, es mucho más débil que un enlace covalente normal C−H,
N−H u O−H.

El enlace por puente de hidrógeno tiene un efecto importante sobre las propiedades físicas de
compuestos orgánicos, como se aprecia con los puntos de ebullición del etanol (alcohol etílico) y
del dimetil éter, dos isómeros con fórmula molecular C2H6O:

Los alcoholes forman enlaces por puente de hidrógeno más fuertes que las aminas, lo que proba-
blemente se debe a que el oxígeno es más electronegativo que el nitrógeno.

2.1.4. Efecto de la polaridad sobre la solubilidad

La regla general es que “lo semejante disuelve a lo semejante.” Las sustancias polares se disuelven
en disolventes polares, y las sustancias no polares en disolventes no polares.
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Soluto polar en un disolvente polar (se disuelve) Un disolvente polar (como el agua) puede
separar los iones, debido a que los solvata (figura 2.4). Si el agua es el disolvente, el proceso de
solvatación se conoce como hidratación. Conforme la sal se disuelve, las moléculas de agua rodean
cada ion, con el extremo adecuado del dipolo del agua junto al ion.

FIGURA 2.4: Soluto polar en agua (un disolvente polar). La hidratación de los iones
mediante moléculas de agua supera la energía de la red cristalina. La sal se disuelve.

La sal se disuelve en parte por la fuerte solvatación mediante las moléculas de agua, y en parte por
el incremento de entropía (aleatoriedad o libertad de movimiento) cuando se disuelve.

Soluto polar en un disolvente no polar (no se disuelve) Las atracciones intermoleculares de las
sustancias polares son más fuertes que sus atracciones por las moléculas del disolvente no polar
(figura 2.5). Por lo tanto, una sustancia polar no se disuelve en un disolvente no polar.

FIGURA 2.5: Soluto polar en un disolvente no polar.

Soluto no polar en un disolvente no polar (se disuelve) Las moléculas de una sustancia no
polar (parafina) se atraen débilmente entre sí, y estas atracciones de van der Waals son superadas
fácilmente por las atracciones de van der Waals que experimentan por el disolvente (figura 2.6).
Aunque existe un pequeño cambio en la energía cuando la sustancia no polar se disuelve en un
disolvente no polar, hay un gran aumento en la entropía.
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FIGURA 2.6: Soluto no polar en un disolvente no polar. Las atracciones intermolecu-
lares débiles de una sustancia no polar se ven superadas por las atracciones débiles

de un disolvente no polar. La sustancia no polar se disuelve.

Soluto no polar en un disolvente polar (no se disuelve) Un sólido no polar como la parafina no
se disuelve en un disolvente polar como el agua. Las moléculas no polares sólo se atraen débilmen-
te entre sí, y se requiere poca energía para separarlas. El problema es que las moléculas del agua se
atraen fuertemente entre ellas debido a sus enlaces por puente de hidrógeno. Si una molécula no
polar de parafina fuera a disolverse, las moléculas de agua a su alrededor tendrían que formar una
cavidad. Las moléculas de agua del borde de la cavidad tienen menos vecinos disponibles para
formar enlaces por puente de hidrógeno, lo que da como resultado una estructura más apretada,
más rígida, parecida al hielo, alrededor de la cavidad. Esta estructura apretada genera una dismi-
nución desfavorable en la entropía del sistema: ∆G = ∆H − T∆S y ∆H es pequeño en la mayoría
de los casos. Por lo tanto, el valor negativo de ∆S hace a ∆G positivo (desfavorable), y la sustancia
no polar no se disuelve (figura 2.7).

FIGURA 2.7: Soluto no polar en un disolvente polar (agua). Las sustancias no polares
no se disuelven en agua, debido a los efectos desfavorables de la entropía asociados
con la formación de una capa de moléculas de agua enlazadas por puentes de hidró-

geno alrededor de las moléculas no polares.

Las figuras 2.4 a 2.7 muestran por qué decir que “lo semejante disuelve a lo semejante” por lo
general es cierto. Esta regla general también aplica a la mezcla de líquidos.
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2.2. Propiedades termodinámicas y de mezclas

Información extraída de [34]

2.2.1. Energía de Gibbs de exceso y coeficiente de actividad

Se define la propiedad de exceso de acuerdo con la relación

M̃E = M̃T,P,π − M̃si
T,P,π (2.1)

La propiedad de exceso mide la desviación del comportamiento de una solución real respecto a de
una solución ideal que se encuentra a la misma temperatura (T), presión (P) y en la misma fase
(π). La propiedad de exceso solo mide las fuerzas que operan por efecto de solución que están
generadas por la presencia de especies químicas disimilares, constituyendo un enfoque mucho
más específico del cuadro de interacciones de la mezcla.

Dentro de algunas de las propiedades relativas a la solución ideal, se encuentra la energía de Gibbs
de exceso:

∆H̃si = 0 ⇒ H̃E = ∆H̃

∆Ṽsi = 0 ⇒ ṼE = ∆Ṽ

∆S̃si = −R ∑
i

xi ln xi ⇒ S̃E = ∆S̃ + R ∑
i

xi ln xi

∆G̃si = −RT ∑
i

xi ln xi ⇒ G̃E = ∆G̃ − RT ∑
i

xi ln xi

(2.2)

Una solución ideal está bajo el supuesto de que las interacciones tamaño, forma y fuerza son equi-
valentes tanto en sistemas puros como en solución, lo cual da origen a propiedades nulas de mez-
clado para el volumen, la entalpia y la energía interna de una solución ideal. Por esta razón, las
propiedades de tales soluciones pueden determinarse en función de las propiedades de los fluidos
puros.

Una mezcla no ideal está caracterizada por propiedades no nulas de mezclado para volumen,
entalpía o energía interna. El volumen de exceso como la entalpía de exceso se corresponden con
las respectivas propiedades de mezclado. En otras palabras, corresponden al trabajo mecánico y al
calor requerido para formar una solución desde los constituyentes puros.

A partir de un análisis de la energía de exceso, esta se puede expresar de la siguiente forma:

gE =
G̃E

RT
= ∑

i
xi ln

ϕ̂i

ϕi
= ∑

i
xi ln

f̂i

xi fi
= ∑

i
xi

∫ P

0

Z̄si
i − Zi

P
dP (2.3)

En consideración a la ecuación (2.3) se define el coeficiente de actividad como:

γi =
ϕ̂i

ϕi
=

f̂i

xi fi
(2.4)

Donde, a menos que se indique otra cosa, tanto ϕi como fi son los coeficientes de fugacidad y la
fugacidad, respectivamente, de un componente puro que se encuentra en la misma temperatura,
presión y fase que su correspondiente propiedad efectiva.
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Finalmente, la energía de Gibbs en exceso queda:

G̃E

RT
= ∑

i
xi ln γi ;

ḠE
i

RT
= ∑

i
ln γi (2.5)

Valores positivos del exceso indican que la solución desvía positivamente de la idealidad, de modo
que podamos escribir:

γi


> 1 desviación positiva respecto a la idealidad
= 1 solución ideal
< 1 desviación negativa respecto a la idealidad

”La idea consiste en desarrollar modelos específicos para el tratamiento de γ en los que no inter-
venga una EoS, sino un análisis mecánico-estadístico de fase condensada.”

La combinación de las fórmulas de fugacidad para líquido y vapor -. bajo el criterio de equilibrio
de fases .- logra la ecuación general de cálculo de ELV a bajas presiones, también denominada
enfoque γ-ϕ al problema del equilibrio:

µL
i = µV

i ⇔ f̂ L
i = f̂ V

i ⇔ xiγiPsat
i ϕsat

i ϑi = yiϕ̂iP (2.6)

Para evitar la modelación de la mezcla liquida con EoS se definen modelos independientes de
coeficiente de actividad o de energía de Gibbs en exceso. A partir de la ecuación (2.6) el coeficiente
de actividad puede ser calculado para datos experimentales según:

γi =
yiP

xiPsat
i

ϕ̂i

ϕsat
i ϑi

= γR
i Φi (2.7)

Es de esperar que a bajas presiones la corrección por fugacidad Φi sea prácticamente unitaria, de
modo que una buena aproximación al cálculo de el coeficiente de actividad es el grupo Raoult:

γi ≈P↓
yiP

xiPsat
i

; P menor que 5 bar (2.8)

Por baja presión entendemos presiones menores que 5 bar. En rigor siempre debe incluirse la co-
rrección virial. Sin embargo, la ecuación (2.8) denominada ecuación modificada de Raoult da una
excelente aproximación y es aplicable si las presiones del equilibrio no superan los 5 bar.

Desde un punto de vista de fuerzas, una desviación positiva respecto del comportamiento de una
solución ideal indica que las moléculas en solución experimentan fuerzas predominantemente re-
pulsivas y la volatilidad de los componentes en mezcla será mayor que la volatilidad de los com-
ponentes puros en las mismas condiciones de temperatura y presión. Por ende, lo contrario es para
una desviación negativa respecto a la idealidad.

Para una solución de dos componentes se tiene que:

gE = x1 ln γ1 + x2 ln γ2 ⇒
{

ḡE
1 = ln γ1

ḡE
2 = ln γ2
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Donde los coeficientes de actividad tienen pendientes opuestas, como se requiere para toda pro-
piedad molar parcial, y su intersección define un punto estacionario de la energía de exceso.

Para la función gE/(x1x2) se puede demostrar que:

lı́m
x1→1

gE

x1x2
= ln γ∞

2 ; lı́m
x1→0

gE

x1x2
= ln γ∞

1 (2.9)

Los coeficientes de actividad en condición de dilución infinita son de gran importancia para aplica-
ciones de Ingeniería como también para el estudio teórico de las mezclas. El rango de concentración
de dilución infinita define un extremo de no idealidad en solución. La curva Q = gE/(x1x2) sue-
le ser un importante ”analizador cualitativo” de los datos en dilución. La región diluida es muy
importante para la práctica de la destilación, pues tanto el tope como el fondo de una columna
operan precisamente en ese nivel de composiciones.

2.2.2. Equilibrio, estabilidad y mezclado

En el equilibrio de fases, con determinadas condiciones de presión y temperatura, una mezcla se
rompe en dos o más fases coexistentes con propiedades mecánicas distinguibles. Las condiciones
necesarias del equilibrio de fases son:

∆T = 0
∆P = 0
∆µi = 0 (i = 1, C)

(2.10)

Por otro lado, de acuerdo con la Segunda Ley de la Termodinámica: ”todo sistema evoluciona
espontáneamente debido a la acción de gradientes, la dirección de la evolución será en el sentido
de anular los gradientes generando entropía, y el sistema llegará al equilibrio una vez que los
gradientes cesen”. El equilibrio de fases es una situación particular del equilibrio y, por tanto,
debe responder al mismo principio.

Consideremos un sistema termodinámico en una condición fija de presión y temperatura, inicial-
mente equilibrado, al que se le transfieren perturbaciones energéticas diferenciales en forma de
calor y trabajo. Una vez que estas perturbaciones externas cesan, el sistema evoluciona espontá-
neamente a un estado de equilibrio.

Centramos nuestro estudio de estabilidad en el proceso de evolución al equilibrio con un análisis a
partir de los balances de energía y entropía de un sistema termodinámico cerrado a presión y tem-
peratura constantes. Se sigue de la segunda ley de la termodinámica que la entropía generadora
por un proceso factible de evolución al equilibrio debe ser positiva. Por tanto, se obtiene que:

nT d(Ũ + PṼ − TS̃)T,P = −TdSgen ≤ 0 (2.11)

o bien, aplicando las identidades propias de la transformación de Legendre (G = H − TS = U +
PV − TS)

dG̃T,P = − 1
nT

TdSgen ≤ 0 (2.12)
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la ecuación 2.12 establece que cualquier cambio factible que observemos en el sistema deberá ocu-
rrir de modo que la energía de Gibss disminuya. Tal restricción es una consecuencia directa de
la segunda ley de la termodinámica. Si, eventualmente, se alcanza el equilibrio, la generación de
entropía es nula y 2.12 se convierte en

dG̃T,P = 0 (2.13)

De acuerdo con la ecuación 2.13, un sistema equilibrado se caracteriza por un punto estacionario
(mínimo o máximo) de la energía de Gibbs. Es decir, cuando el sistema evoluciona al equilibrio,
lo hará de forma de reducir su energía de Gibbs. Por tanto, el punto estacionario coherente con la
segunda ley en un estado equilibrado corresponde a un mínimo

La estabilidad de los estados de equilibrio depende de la respuesta del sistema termodinámico a
perturbaciones inducidas al sistema. Un equilibrio resulta estable si el estado original del equilibrio
se recupera cuando un sistema inicialmente equilibrado se perturba y luego se deja que evolucione
en forma espontánea.

Las condiciones necesarias de un estado de equilibrio corresponden a una anulación de los gra-
dientes de temperatura, presión y potencial químico de los componentes, lo que implica un punto
estacionario de la energía de Gibbs. Las condiciones suficientes para un estado de equilibrio ne-
cesitan de una disminución de la energía de Gibbs, lo cual lleva a un punto estacionario mínimo,
el cual puede ser relativo (equilibrio metaestable) o absoluto (equilibrio estable). En un punto
máximo si bien se satisface la condición necesaria de equilibrio, el estado del sistema cambiará
independientemente del orden de magnitud de las perturbaciones que lo alteren, haciendo de este
un equilibrio inestable.

A temperatura y presión constante, la energía de Gibbs sólo depende del número de moles de
cada especie o, equivalentemente, de la fracción molar. Por esta razón y como la energía de Gibbs
es una función de clase Cn con continuidad y diferenciabilidad garantizadas, una mezcla alcanza
condición suficiente de equilibrio cuando la matriz Hessiana de la energía de Gibbs es definida
positiva en la concentración de una mezcla.

Es interesante poder establecer un criterio físico que permita determinar si acaso la mezcla es posi-
ble (solución homogénea), o bien si acaso la mezcla no es posible (solución heterogénea) formando
fases inmiscibles que coexisten en un equilibrio de fases. La inmiscibilidad es un estado caracterís-
tico del equilibrio de fases, ya sea ELV o equilibrio líquido-líquido (ELL).

Consideremos un proceso isotérmico e isobárico en que dos sistemas α y β se mezclan para originar
una solución homogénea αβ. Según la ecuación 2.12 este proceso es factible toda vez que la energía
de Gibbs disminuya, esta ecuación integrada es

∆G̃T,P ≤ 0 (2.14)

El cambio de energía de Gibbs del proceso se detalla tal que

∆GT,P = Gαβ − Gα − Gβ

= (nα + nβ)G̃αβ − nαG̃α − nβG̃β
(2.15)
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o bien
∆G̃T,P = G̃αβ − ψαG̃α − ψβG̃β

= G̃αβ − ψαG̃α − (1 − ψα)G̃β
(2.16)

Los subsistemas α y β aportan con fracciones definidas de masa al proceso de mezclado, donde
ψα = nα/(nα + nβ). Existen varias alternativas para expresar la energía de Gibbs de una fase, una
alternativa posible es la energía de mezclado

G̃π = ∆G̃π +
C

∑
i=1

xπ
i G̃i (2.17)

que, reemplazada en la ecuación 2.16, siguiendo con el balance de materia y agregando la restric-
ción de mezclado homogéneo en 2.14. Tenemos las siguientes ecuaciones representativas del pro-
ceso de mezclado homogéneo factible, donde xi corresponde a la fracción molar del componente
en la fase respectiva.

∆G̃T,P = ∆G̃αβ − [ψα∆G̃α + (1 − ψα)∆G̃β] ≤ 0

xαβ
i = ψαxα

i + (1 − ψα)xβ
i

(2.18)

Es de importancia conocer la función de mezclado de la función de energía de Gibbs, ya que todo
el problema de miscibilidad se resuelve en este plano.

Para calcular ∆G̃, se tiene de la definición de propiedad molar parcial para la energía de Gibbs,
integrada entre el componente en mezcla y el componente puro, y aplicando sumatoria ponderada
en fracción molar. La siguiente ecuación

∆G̃ = G̃ − ∑
i

xiG̃i = RT ∑
i

ln
f̂i

fi
(2.19)

De esta forma, la energía de mezclado está relacionada con la fugacidad efectiva en mezcla, que
podemos calcular utilizando una EoS o un modelo de coeficientes de actividad.

f̂i

{
xiϕ̂iP (referencia de gas ideal)
xiγi fi (referencia de solución ideal)

A modo de establecer las posibles topologías de ∆G̃, se considera una referencia de solución ideal.
En tal caso la ecuación 2.19 se simplifica a

∆G̃ = RT ∑
i

xi ln[xiγi] = RT
(

gE + ∑
i

xi ln xi

)
(2.20)

En la ecuación 2.20 la contribución de ∑i xi ln xi es siempre negativa. Sistemas que desvían positi-
vamente respecto a la idealidad (gE > 0) pueden alcanzar valores eventualmente positivos de la
función ∆G̃.
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Una solución homogénea αβ es factible toda vez que la curva de la energía de mezclado se encuen-
tre por debajo de la línea de los sistemas α y β no mezclados. La miscibilidad completa se obtiene
cuando gE < 0 y monótono, lo que establece un régimen de afinidad o atracción entre molécu-
las. La inmiscibilidad absoluta se da cuando toda posibilidad de mezcla homogénea tiene mayor
energía de mezclado que el sistema no mezclado, así nunca una solución homogénea es posible.

Conclusiones evidentes sobre la función ∆G̃ son que, la miscibilidad total es posible cuando en
todo el rango de fracción molar, la concavidad de la función de mezclado es positiva, y la in-
miscibilidad absoluta se da con una concavidad negativa en todo el rango de fracción molar. Sin
embargo, una tercera posibilidad es cuando el mezclado de los sistemas α y β pueden producir
soluciones homogéneas en ciertos rangos de concentración, pero la mezcla no es posible en otros,
como una combinación de concavidades.

Según lo visto, podemos estimar la estabilidad de una fase a temperatura y presión constante toda
vez que se dispone de la geometría de su curva ∆G. Consideremos la definición

∆g =
∆G̃
RT

(2.21)

Para todo efecto práctico, debido a que el análisis de estabilidad se realiza a presión y temperatura
constante, las características geométricas de la curva ∆g son equivalentes a ∆G̃. De la ecuación 2.19
y de la definición de coeficiente de actividad tenemos que:

∆g = ∑
i

xi ln
f̂i

fi
= ∑

i
xi ln

f̂i

fixi
+ ∑

i
xi ln xi

= ∑
i

xi ln γi + ∑
i

xi ln xi = gE + ∑
i

xi ln xi

(2.22)

Según se observa en la ecuación 2.22, basta conocer un modelo de exceso (o coeficiente de activi-
dad) y trazar ∆g en todo el rango de concentración, estudiar su concavidad y finalmente deducir
la posibilidad de ELL.

Para cálculos más finos, se requiere trabajar con las ecuaciones convencionales del equilibrio de
fases. Como en todo equilibrio de fases se requiere resolver la condición de igualdad de potencial
químico o isofugacidad

f̂ α
i = f̂ β

i ⇒ xα
i γα

i fi = xβ
i γ

β
i fi

⇒ xα
i γα

i = xβ
i γ

β
i

(2.23)

enfoque de equilibrio que recibe el nombre de criterio γ − γ. A T y P constante, esta ecuación es
difícil de resolver porque:

previo a realizar el análisis de estabilidad no se sabe si existe ELL.

la ecuación es altamente no lineal en concentración
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2.3. Coeficiente de partición

Bajo el equilibrio de fases la eficiencia de la extracción puede ser expresada como el coeficiente de
partición del soluto (Ki en mol · mol−1) entre las fases del líquido portador y el solvente. Donde xi
es la fracción molar del soluto i, s corresponde a la fase del solvente y w corresponde a la fase del
líquido portador [25].

Ki =
xs

i
xw

i
(2.24)

Mediante la ecuación modificada de Raoult a bajas presiones el coeficiente de partición puede ser
expresado como una fracción de los coeficientes de actividad.

xi ≈
yiP

γiPsat
i

(2.25)

Ki = (
yiP

γiPsat
i

)s(
γiPsat

i
yiP

)w =
γw

i
γs

i
(2.26)

A bajas concentraciones de soluto (sistemas diluidos), el coeficiente de partición puede ser prede-
cido modelando el coeficiente de actividad del soluto a dilución infinita (γα,∞/mol · mol−1)

Ki ≈
γw,∞

i
γs,∞

i
(2.27)

2.4. Método COSMO-RS

COSMO-RS es un método predictivo para equilibrio termodinámico de fluidos y mezclas de lí-
quidos que usa un acercamiento con termodinámica estadística basado en resultados de cálculos
químico-cuánticos. En los cálculos COSMO (COnductor-like Screening MOdel) las moléculas de
soluto son calculadas en un ambiente conductor virtual, en el cual el soluto induce una densidad
de carga polarizada, σ, sobre la interface entre la molécula y el conductor, es decir, sobre la super-
ficie molecular. Durante el algoritmo de autoconsistencia química cuántica (QC), la molécula de
soluto converge a su estado energéticamente óptimo en un conductor con respecto a la densidad
electrónica. [35]

La densidad de carga polarizada del cálculo COSMO (también llamada densidad de carga detec-
tada), el cual es un buen descriptor local de la polaridad de la superficie molecular, es usado para
extender el modelo a ”Solventes Reales” (COSMO-RS). La distribución de densidad polarizada
(3D) sobre la superficie de cada molécula i es convertida a una función de distribución, el llamado
σ − pro f ile pi(σ), el cual da una cantidad relativa de superficie con polaridad σ sobre la superficie
de la molécula. El σ− pro f ile para todo el solvente de interés S, el cual puede ser una mezcla de va-
rios compuestos, pS(σ) puede ser construido añadiendo el pi(σ) de los componentes ponderados
por su fracción molar xi en la mezcla.

pS(σ) = ∑
iϵS

xi pi(σ) (2.28)
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Los modos de energía de interacciones moleculares más importantes, es decir, electroestática (Emis f it)
y enlaces de hidrógeno (EHB) son descritas como funciones de las cargas polarizadas de dos seg-
mentos de superficie interactuando, σ y σ′ o σaceptor y σdonador, si los segmentos están ubicados
sobre un átomo donador o aceptor de enlaces de hidrógeno. La energía electrostática surge del
desajuste de las densidades de carga detectadas σ y σ′, como se ilustra en la figura 2.8. Las interac-
ciones menos específicas de Van der Waals (EvdW) se tienen en cuenta de una forma un poco más
aproximada.

FIGURA 2.8: Interacciones moleculares de segmentos de superficies de cargas polari-
zadas σ. Figura extraída de [35]

Emis f it(σ, σ′) = ae f f
α′

2
(σ, σ′)2 (2.29)

EHB = ae f f cHBmin(0; min(0; σdonor + σHB)max(0; σacceptor − σHB)) (2.30)

EvdW = ae f f (σvdW , σ′
vdW) (2.31)

Las ecuaciones 2.29-2.31 contienen 5 parámetros ajustables, un parámetro de interacción α′, el área
de contacto efectiva ae f f , la fuerza de enlace de hidrógeno cHB, el límite para el enlace de hidrógeno
σHB y el parámetro de interacción van der Waals (vdW) específico del elemento τvdW . Para tomar
en cuenta la dependencia de la temperatura de EHB y EvdW , se aplican factores dependientes de la
temperatura, cada uno con un parámetro ajustable.

La transición desde las interacciones moleculares microscópicas de cargas de superficie a propie-
dades termodinámicas macroscópicas de mezclas es posible con un procedimiento termodinámico
estadístico. Las interacciones moleculares en el solvente son completamente descritas por pS(σ), y
el potencial químico de los segmentos de superficie pueden ser calculados resolviendo un conjunto
acoplado de ecuaciones no lineales.

µS(σ) = − RT
ae f f

ln

[ ∫
pS(σ

′) exp
( ae f f

RT
(
µS(σ

′)− Emis f it(σ, σ′)− EHB(σ, σ′)
))

dσ′
]

(2.32)

El σ − potential µS(σ) es una medida de la afinidad del sistema S a una superficie de polaridad σ.
La energía de vdW, la cual no aparece en la ecuación 2.32, se agrega a la energía de referencia en
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solución (energía de los cálculos COSMO). El potencial químico del compuesto i en el sistema S
(el solvente) ahora puede ser calculado integrando µS(σ) sobre la superficie del compuesto.

µi
S = µi

C,S +
∫

pi(σ) · µS(σ)dσ (2.33)

Para tomar en cuenta las diferencias de tamaño y forma de las diferentes moléculas en el sistema
se añade un término combinatorio, µi

C,S, el cual depende sobre el área y el volumen de todos los
compuestos en la mezcla y tres parámetros ajustables.

El potencial químico puede ser usado para calcular una amplia variedad de propiedades termodi-
námicas, entre ellas, el coeficiente de actividad de acuerdo a la ecuación 2.34.

γα
i = exp

µα
i − µi

i
RT

(2.34)

Donde µα
i es el potencial químico del soluto i en la fase α y µi

i el potencial químico del soluto puro.

ln γα
i =

µα
i − µi

i
RT

(2.35)

Así, Ki quedaría de la siguiente forma

Ki ≈ exp
µw,∞

i − µs,∞
i

RT
(2.36)

ln Ki ≈
µw,∞

i − µs,∞
i

RT
ó log10 Ki ≈ log10 exp

µw,∞
i − µs,∞

i
RT

(2.37)

Algo a tener en cuenta es que COSMOtherm entrega el valor del coeficiente de actividad como
ln γα

i por lo que el dominio de γα
i se reduce al intervalo ]0,∞] y ahora los valores negativos de ln γα

i
indican un desvío negativo de la idealidad en el intervalo ]0,1[ de γα

i . Además, COSMOtherm tam-
bién es capaz de calcular el coeficiente de partición (Ps,w

i ) de la manera termodinámica explicada en
2.3 o con la posibilidad de añadir correcciones con los volúmenes COSMO a través de la ecuación
2.38 o por disociación teniendo el modelo del ion de la molécula.

log10 Ps,w
i = log10[exp

µw,∞
i − µs,∞

i
RT

Vw

Vs
] (2.38)

Para efectos de este estudio se estimará el coeficiente de partición solamente de manera termodi-
námica
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2.5. Clorofila y su estructura

Las cianobacterias y microalgas producen una gran cantidad de colorantes, la función principal de
los pigmentos es la absorción de energía a diferentes longitudes de onda presentes en el espectro
de luz visible (figura 2.9). La clorofila, ficobiliproteínas y carotenos son los principales pigmentos
fotosintéticos encontrados en estos organismos [15].

FIGURA 2.9: Espectro de absorción de los pigmentos fotosintéticos. Extraído de
https://www.circuitbread.com/ee-faq/how-are-leds-used-for-growing-plants.

Cada uno de estos presenta un rango de absorción específico, siendo diferente inclusive entre pig-
mentos del mismo grupo.

En las plantas la clorofila está confinada en los cloroplastos donde no solo forma complejos con
fosfolípidos, polipéptidos y tocoferoles, sino que también está protegida por una membrana hi-
drofóbica. Cuando es removida de su ambiente protector su ion magnesio se vuelve inestable y
puede ser fácilmente desplazado por un ácido débil. Para solucionar esto el magnesio es con fre-
cuencia sustituido con ion cobre para formar un complejo azul/verde altamente estable [14, 36].

Dentro de las opciones para capturar CO2 la captura con microalgas es una de las más prometedo-
ras como una mitigación biológica, no solo capturando CO2 sino que también generando energía
a través de la fotosíntesis [14]. Una mayor producción de clorofila puede tener un beneficio no
solo en su uso sino también en la captura de CO2 proveniente de la atmosfera, gases industriales o
carbonatos solubles.

Si bien el uso de plantas para capturar energía es viable, lo es por una eficiencia no significante
debido a su baja velocidad de crecimiento. Por otro lado, las microalgas como microorganismos
fotosintéticos son capaces de capturar energía solar y CO2 con una eficiencia de 10 a 50 veces
mejores que las plantas más grandes. Además, las microalgas tienen un rápido crecimiento y pro-
ductividades más grandes que cualquier otro sistema de plantas pudiendo crecer en condiciones
ambientales variables [14].
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FIGURA 2.10: Sistema conceptual de microalgas para la combinación de producción
de biofuel, bio-mitigación de CO2 y remoción de nitrógeno (N) y fósforo (P) de aguas

residuales. Extraído de [3].

2.5.1. Extracción de clorofila

El rendimiento de un procedimiento de extracción de clorofila, ya que es altamente reactiva, puede
ser afectado por la formación de productos de degradación [14]. Estos son formados por exceso de
luz, aire/oxigeno, altas temperaturas y condiciones básicas o acidas [37]. La mezcla con metanol o
acetona 95 % sujeta a temperaturas de 100 °C empieza a formar productos de degradación [38].

Se ha encontrado que el metanol y etanol son solventes de extracción superiores a la acetona, sin
embargo, la extracción con metanol resulta en una solución inestable y lleva a la formación de
productos de degradación de la clorofila a, mientras que si bien la acetona no obtiene el mejor
rendimiento inhibe fuertemente la formación de productos de degradación. Por otro lado, el di-
metil formaldehido (DMF) se descubrió ser un solvente superior a los anteriores sin requerir la
ruptura de la célula ya que los pigmentos fueron completamente extraídos después de unas pocas
etapas de remojo [39], sin embargo, la naturaleza toxica del DMF disminuye su factibilidad como
un solvente eficiente.

La mezcla de cloroformo-metanol (2:1 v/v) también se ha usado para la extracción de clorofila, sin
embargo, el metanol sigue teniendo mejores resultados [40]. Otro solvente que resulta ser mejor
para disolver la clorofila es el dimetilsulfóxido (DMSO) sin requerir lisis de la célula, aunque la
degrada rápidamente, por lo que solo sirve para removerla y no separarla, además este logra re-
mover la clorofila de los lípidos, lo cual es esperable ya que los lípidos neutrales no se espera que
sean solubles en solventes polares como el DMSO [23].

2.5.2. Estructura de la clorofila

Existen dos tipos principales de clorofila, clorofila a y b, las cuales coexisten juntas en las plantas
en una razón aproximada de 3:1, con la clorofila a predominante [36]. La exposición de moléculas
de clorofilas a ácidos débiles, oxigeno o luz acelera su oxidación y resulta en la formación de
numerosos productos de degradación[41-43].
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La estructura principal de la molécula de clorofila es el macrociclo de porfirina, el cual se compone
de cuatro anillos de pirrol [36, 44]. La unión de un solo anillo isocíclico a uno de los anillos de pirrol
da lugar a la estructura de forbina [36]. Cada anillo de pirrol contiene cuatro átomos de carbono
y un átomo de nitrógeno. Todos los átomos de nitrógeno miran hacia adentro creando un agujero
central donde un ion metálico Mg2+ se une fácilmente [44]. En la clorofila b, el grupo metil en
el anillo II de la clorofila a se reemplaza por un grupo formil [43, 44]. Esta diferencia estructural
resulta en la clorofila a siendo un pigmento azul/verde con una absorbancia máxima desde 660
a 665 nm y la clorofila b siendo verde/amarillo con una absorbancia máxima desde 642 a 652 nm
[41]. La estructura se muestra en las figuras 2.11 y 2.12.

FIGURA 2.11: Estructuras químicas de clorofila y sus constituyentes, extraídas de
[14]. (a) macrociclo de porfirina. (b) forbina. (c) clorofila a, clorofila b es una variante

con el grupo metil en posición 3 reemplazado por un grupo formil.

FIGURA 2.12: Estructura química de la clorofila a, extraída de [15].
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2.6. Lípidos

Los lípidos producidos por las microalgas se pueden dividir en 2 grupos principales: lípidos pola-
res, como glycerofosfolípidos, los cuales tienen un rol importante en la estructura celular; y lípidos
no polares, como los triacilgliceroles (TAG), responsables principalmente del almacenamiento de
energía. Los lípidos estructurales (lípidos polares) usualmente tienen ácidos grasos de cadena larga
que pueden ser transformados para obtener ácidos grasos poliinsaturados (PUFAs) [4] estos tie-
nen potencial para producir biofuel y se ha encontrado que tienen aplicaciones en el tratamiento
de algunas enfermedades como aterosclerosis, Parkinson y Alzheimer [45].

Los lípidos polares y algunos esteroles proveen una barrera permeable selectiva que protege la
célula del exterior y ayuda en la separación de los diferentes organelos intracelulares [2] tienen
roles especiales en el mantenimiento óptimo de la fluidez de la membrana para una variedad de
procesos metabólicos y biosintéticos y participan directamente en diferentes eventos de fusión de
membranas intracelulares [4]. Es más, estos lípidos estructurales tienen una importante función en
las vías de señalización celular y juegan un papel clave en la respuesta a cambios en el ambiente
celular [2, 13].

Por otro lado, durante el proceso de fotosíntesis, los lípidos no polares como los TAG terminan
siendo almacenados en las células de microalgas teniendo un rol fundamental como reservas de
energía [46]. Debido a una variedad de elementos y condiciones la acumulación de TAGs puede
ser influenciada especialmente por situaciones de déficit de nutrientes o estrés ambiental [4].

2.6.1. Ácidos carboxílicos

Los ácidos grasos son ácidos alifáticos (un ácido alifático tiene un grupo alquilo enlazado al grupo
carboxilo) de cadena larga derivados de la hidrólisis de las grasas y de los aceites. Información
extraída de [32].

Puntos de ebullición Los ácidos carboxílicos ebullen a temperaturas considerablemente más al-
tas que los alcoholes, cetonas o aldehídos de masas moleculares similares. Los puntos de ebullición
altos de los ácidos carboxílicos resultan de la formación de un dímero estable enlazado por puente
de hidrógeno.

Solubilidades Los ácidos carboxílicos forman enlaces por puente de hidrógeno con el agua y
los ácidos de masas moleculares más pequeñas (hasta cuatro átomos de carbono) son miscibles en
agua. A medida que la longitud de la cadena de hidrocarburos aumenta, la solubilidad en agua
disminuye hasta los ácidos con más de 10 átomos de carbono que son casi insolubles en agua.

Los ácidos carboxílicos son muy solubles en alcoholes debido a que forman enlaces por puente
de hidrógeno con ellos. Además, los alcoholes no son tan polares como el agua, por lo que los
ácidos de cadena más larga son más solubles en alcoholes que en agua. La mayoría de los ácidos
carboxílicos son bastante solubles en disolventes relativamente no polares como el cloroformo,
debido a que el ácido continúa existiendo en su forma dimérica en el disolvente no polar. Por
lo tanto, los enlaces por puente de hidrógeno del dímero cíclico no son interrumpidos cuando el
ácido se disuelve en un disolvente no polar.
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Un ácido carboxílico puede disociarse en agua para formar un protón y un ion carboxilato. La di-
sociación de un ácido o un alcohol involucra la ruptura del enlace O−H, pero la disociación de un
ácido carboxílico produce un ion carboxilato con la carga negativa dispersa de manera equitativa
sobre los dos átomos de oxígeno. Esta deslocalización de la carga hace al ion carboxilato más esta-
ble, por lo tanto, la disociación de un ácido carboxílico a un ion carboxilato es menos endotérmica
que la disociación de un alcohol a un ion alcóxido.

Sales de ácidos carboxílicos Una base fuerte puede desprotonar por completo a un ácido carbo-
xílico. Los productos son un ion carboxilato, el catión restante de la base y agua. La combinación
de un ion carboxilato y un catión es una sal de un ácido carboxílico.

Debido a que los ácidos minerales son más fuertes que los ácidos carboxílicos, la adición de un
ácido mineral convierte una sal del ácido carboxílico de nuevo al ácido carboxílico original.

En una disolución acuosa, un ácido estará disociado casi por completo si el pH es mayor (más
básico que) el pKa del ácido, y casi no disociado si el pH es menor (más ácido que) el pKa del
ácido.

Las sales de los ácidos carboxílicos tienen propiedades muy diferentes a las que presentan los
ácidos, incluyendo una mayor solubilidad en agua y menos olor. Debido a que los ácidos y sus sales
se interconvierten con facilidad, estas sales sirven como derivados útiles de los ácidos carboxílicos.

La formación de sales puede usarse para identificar y purificar ácidos. Los ácidos carboxílicos se
desprotonan por la base débil bicarbonato de sodio, formando la sal de sodio del ácido, dióxido
de carbono y agua. Un compuesto desconocido que es insoluble en agua, pero que se disuelve en
una disolución de bicarbonato de sodio con liberación de burbujas de dióxido de carbono, es casi
con toda seguridad un ácido carboxílico.
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Algunos métodos de purificación aprovechan las diferentes solubilidades de los ácidos y sus sales.
Las impurezas no ácidas (o débilmente ácidas) pueden eliminarse de un ácido carboxílico usando
extracciones ácido-base (figura 2.13). Primero, el ácido se disuelve en un disolvente orgánico como
el éter y se agita con agua. El ácido permanece en la fase orgánica mientras cualquier impureza
soluble en agua pasa a la fase acuosa. Después, el ácido se lava con bicarbonato de sodio acuoso,
formando una sal que se disuelve en la fase acuosa. Las impurezas no ácidas (e impurezas débil-
mente ácidas como los fenoles) permanecen en la fase etérea. Las fases se separan y la acidificación
de la fase acuosa regenera el ácido, el cual es insoluble en agua, pero se disuelve en una porción
nueva de éter. La evaporación de la capa de éter final produce el ácido purificado.

FIGURA 2.13: Las propiedades de solubilidad de los ácidos y sus sales pueden usarse
para eliminar impurezas no ácidas. Un ácido carboxílico es más soluble en la fase
orgánica, pero su sal es más soluble en la fase acuosa. Las extracciones ácido-base
pueden mover el ácido de la fase etérea a una fase acuosa básica y de regreso hacia la

fase etérea, dejando atrás las impurezas.

La figura 2.14 muestra cómo se obtienen los ácidos alifáticos de cadena larga a partir de la hi-
drólisis de las grasas y aceites. Estos ácidos grasos por lo general son ácidos de cadena lineal con
números par de átomos de carbono en un intervalo aproximado de entre C6 y C18. La hidrólisis de
grasas animales produce principalmente ácidos grasos saturados. Los aceites de las plantas pro-
ducen grandes cantidades de ácidos grasos insaturados con uno o más enlaces dobles olefínicos.
La saponificación es la hidrólisis promovida por una base de los enlaces de éster en las grasas y
aceites.
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FIGURA 2.14: La hidrólisis de una grasa o un aceite forma una mezcla de las sales de
ácidos grasos de cadena lineal.

2.6.2. Triglicéridos

Los glicéridos simplemente son ésteres de ácidos grasos del triol glicerol. Los glicéridos más co-
munes son los triglicéridos (triacilgliceroles), en los que los tres grupos -OH del glicerol han sido
esterificados por los ácidos grasos. En las plantas y los animales con sangre fría los triglicéridos
son aceites, es decir, líquidos a temperatura ambiente. Los ácidos grasos de los triglicéridos co-
munes son ácidos carboxílicos no ramificados de cadena larga con alrededor de 12 a 20 átomos
de carbono. Algunos de los ácidos grasos comunes tienen cadenas de carbono saturadas, mientras
que otras tienen uno o más enlaces dobles carbono-carbono. Información extraída de [32].

Los ácidos grasos saturados tienen puntos de fusión que aumentan de manera gradual con sus
masas moleculares. Sin embargo, la presencia de un enlace doble cis disminuye el punto de fusión.
El ácido graso con 18 carbonos (ácido esteárico) tiene un punto de fusión de 70 °C, mientras que
ácido con 18 carbonos y un enlace doble cis (ácido oleico) tiene un punto de fusión de 4 °C. Esta
disminución en el punto de fusión resulta de un pliegue en el ácido insaturado en la posición del
enlace doble (figura 2.16). Las moléculas plegadas no se pueden empacar de manera tan compacta
en un sólido como las cadenas uniformes en forma de zigzag de un ácido saturado. Un segundo
enlace doble disminuye más el punto de fusión (ácido linoleico, pf -5 °C), y un tercer enlace doble
lo disminuye aún más (ácido linolénico, pf -11 °C).

Los puntos de fusión de las grasas y los aceites también dependen del grado de insaturación (en
especial los enlaces dobles cis) en sus ácidos grasos. Un triglicérido derivado de ácidos grasos
saturados tiene un punto de fusión más alto debido a que se empaca con mayor facilidad en una
red cristalina sólida que un triglicérido derivado de ácidos grasos insaturados plegados.
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FIGURA 2.15: Estructuras y puntos de fusión de ácidos grasos comunes.

FIGURA 2.16: Comparación del ácido esteárico y el ácido oleico. El enlace doble cis
en el ácido oleico disminuye el punto de fusión por 66 °C. Figura extraída de [32]

FIGURA 2.17: Los triglicéridos insaturados tienen puntos de fusión menores debido
a que sus ácidos grasos insaturados no se empacan tan bien en una red cristalina de

un sólido. Figura extraída de [32]
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Transesterificación de grasas y aceites a biodiesel

La mayoría de los motores de diesel pueden funcionar con aceite de cocina una vez que están
calientes, pero el aceite de cocina no es lo suficientemente volátil para encender un motor de diesel
frío. Una transesterificación catalizada por una base, usando metanol como el alcohol y NaOH
como el catalizador, convierte las grasas y aceites a los ésteres metílicos de los tres ácidos grasos
individuales. Con masas moleculares de alrededor de un tercio de la del triglicérido original, estos
ésteres metílicos son más volátiles y funcionan bien en motores de diesel. A la mezcla de ésteres
metílicos de ácidos grasos se le llama biodiesel.

En potencia, el biodiesel ofrece ventajas ambientales sobre el combustible de diesel convencional.
Lo más importante es que convierte el desperdicio de aceite de cocina en un producto útil, redu-
ciendo la cantidad de desperdicio que va a los vertederos y reemplaza parte del petróleo que se
debe quemar. Además, el biodiesel proviene de la biomasa que se ha sintetizado recientemente a
partir del dióxido de carbono atmosférico, por lo que el ciclo de su producción y su uso podrían
no incrementar la generación de dióxido de carbono a la atmósfera como lo hace la combustión de
los combustibles de diesel provenientes del petróleo.
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3. Metodología

3.1. Definición del problema

Para este estudio se considera una alimentación de 20 ton/h ([25]) de biomasa de microalgas,
usadas como filtros para el tratamiento de aguas, con un 80 % de contenido de agua, obtenidas
de una centrifugación posterior a la cosecha [6] con una disrupción mediana de las células, para
lo cual se puede usar algún pre tratamiento mecánico adicional no muy intenso. Este tratamiento
se realiza para romper las paredes celulares y aumentar la eficiencia de la extracción de lípidos
cuidando de no liberar mucha clorofila de los cloroplastos donde esta es confinada y protegida por
una membrana hidrofóbica [14].

La especie de microalga utilizada es Tetradesmus Dimorphus, para la cual se dispone de su perfil
lipídico, gentileza de Innocon S.A. y el Departamento de Ingeniería Química de la Universidad
de Concepción, mediante la metodología AOCS Ce 1i-07 (figura 6.1 en anexo). Este perfil lipídico
entrega un porcentaje de lípidos totales de 36.59 %, de los cuales se eligen los que están en mayor
cantidad como representativos, estos son:

Ácidos grasos saturados:

Ácido Palmítico (C16:0): Ácido Hexadecanoico (8g/100g)

Ácido Esteárico (C18:0): Ácido Octadecanoico (1.21g/100g)

Ácidos grasos monoinsaturados:

Ácido Oleico (C18:1n9): Ácido cis-9-octadecenoico (14.08g/100g)

Ácidos grasos polinsaturados:

Ácido Linoleico (C18:2n6): Ácido (9z,12z)-9-12-octadecadienoico (4.56g/100g)

Se considera el ácido esteárico a pesar de no tener mucha cantidad para comparar una de cadena
de 18 carbonos con y sin enlace doble. Se elige únicamente el ácido oleico (cis) como representante
por su disponibilidad en la base de datos de COSMO disponible ya que el ácido elaídico (trans) no
se encuentra en esta. La misma consideración se ha realizada con el ácido linoleico.

En un artículo reciente [47] se analiza la cinética de crecimiento, la eficiencia de remoción de nu-
trientes y la completa composición de la biomasa de la especie a tratar Tetradesmus Dimorphus y
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otra especie Desmodesmus asymmetricus. Ambas presentaron altas composiciones de ácido pal-
mítico y linoleico correspondiente a biodiesel de alta calidad. Siendo potenciales candidatos para
acumulación de biocomponentes y remoción de nitrógeno y fosforo. En la tabla 1 de este artículo se
hace una comparación del contenido de carbohidratos, proteínas y lípidos presentes en la especie
Tetradesmus Dimorphus con respecto a otras, de la cual se puede inferir una relación 3:4 entre el
contenido de proteínas y carbohidratos respectivamente.

Las proteínas en algunas microalgas son detalladas en el siguiente artículo [12], de las cuales al-
gunas contienen proteínas de alta calidad y comparables a proteínas vegetales convencionales. En
la tabla 2 de este artículo se presenta el perfil de aminoácidos de diferentes algas, de los cuales
se puede observar que generalmente el tipo de aminoácido más abundante en las microalgas es
la glutamina. Por esta razón se usa el aminoácido glutamina como representante de las proteí-
nas dentro de la mezcla. Además, sirve para comparar resultados con [25] donde también usan
el aminoácido glutamina como componente. Este aminoácido también resulta tener una actividad
anticancerígena como agente anticancerígeno derivado del ácido glutámico [48].

Para representar los carbohidratos dentro de la mezcla resulta ser más complejo, puesto que la
molécula de celulosa es muy grande y no se encuentra en las bases de datos de COSMOtherm,
en un intento de representarla dentro de la mezcla se usa la dextrosa como sustituto, aunque las
propiedades físicas pueden diferir bastante por el largo de la cadena y la unión de los enlaces.
Sin embargo, la dextrosa sigue siendo parte de la estructura en la celulosa y posee similitud en su
polaridad, además, la hidrólisis del almidón o de la celulosa, que puede también ser por medio
de calor en agua, forma varias moléculas de glucosa [32] y el tratamiento mecánico disminuye el
tamaño de las fibras y su cristalinidad [49].

Ya que no se dispone de un perfil de clorofila se considera una composición de un 5 % de la micro-
alga seca. Además, como el perfil lipídico no entrega información de triglicéridos se considera otro
5 % de trioleína en la composición de la microalga seca como representante de estos. La siguiente
tabla 3.1 resume las composiciones de la microalga seca en la alimentación.

Componente Nombre Símbolo Fracción másica

Lípidos

Ácidos grasos
saturados

C16:0 Ácido Palmítico P-CS 0.08
C18:0 Ácido Esteárico S-CS 0.0121

Ácidos grasos
monoinsaturados

C18:1n9 Ácido Oleico O-CS 0.1408

Ácidos grasos
poliinsaturados

C18:2n6 Ácido Linoleico L-CS 0.0805

Triglicéridos C18:1n9 Trioleína OOO-CS 0.05
Proteínas Aminoácidos Glutamina GLUT-CS 0.32635
Carbohidratos D-glucosa Dextrosa DEX-CS 0.26025
Pigmentos Clorofila Clorofila a CA-CS 0.05

TABLA 3.1: Composición microalga seca

Además, como la alimentación de microalga húmeda al 80 % es de 20 ton/h, 4 ton/h son de mi-
croalga seca y 16 ton/h de agua.
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3.2. Clorofila

Se usa el programa TmoleX 4.5.3 de BIOVIA para crear el archivo .cosmo, que se usará en COS-
MOtherm, de la molécula de clorofila mediante la optimización de la geometría por cálculos
químico-cuánticos y el método de solvatación COSMO en la parametrización BP-TZVP y luego
BP-TZVPD-FINE.

En primer lugar se ingresa la estructura de la molécula de clorofila en forma 2D (figura 3.1) me-
diante la herramienta ”draw 2D” del mismo software.

FIGURA 3.1: Molécula 2D de clorofila a neutra ingresada a Turbomole para optimi-
zación de la geometría.

FIGURA 3.2: Template para crear la molécula de clorofila a en el nivel de cálculo
TZVPD-FINE del método COSMO

En la figura 3.2 se puede ver la plantilla pre diseñada para desarrollar una molécula con el método
de solvatación COSMO con la parametrización BP-TZVPD-FINE. La plantilla de cálculo se divide
en 2 trabajos, ambos con el método o nivel teórico ”DFT, BP86”, el método COSMO y realizados
para una molécula neutra. El primer trabajo optimiza la geometría de la molécula usando el basis
set def-TZVP para calcular los atributos de los átomos, cuando la optimización finaliza se obtiene
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el nivel de cálculo TZVP. El segundo trabajo utiliza lo cálculos ya hechos del primero para hacer
un cálculo de ”single point” de la energía del estado fundamental de la molécula con el basis set
def2-TZVPD y con esto se obtiene el nivel de cálculo TZVPD-FINE.

La aplicación de COSMOtherm en termodinámica química y de ingeniería (p. ej., predicción de
datos ELV o ELL binarios, coeficientes de actividad en solución o presiones de vapor) normalmen-
te requiere predicciones de propiedades de alta calidad de mezclas de moléculas. Para este tipo de
cálculos los niveles TZVP o TZVPD-FINE son recomendados. El nivel de cálculo TZVPD-FINE crea
una superficie COSMO cuyos segmentos son más uniformes y están distribuidos uniformemente
en comparación con la cavidad COSMO estándar. En el nivel TZVPD-FINE, el ámbito más amplio
de la termodinámica de fase gaseosa y líquidos orgánicos se predice con la misma calidad o lige-
ramente mejor que los métodos estándar TZVP y DMOL3-PBE. Por lo tanto, el nivel TZVPD-FINE
se considera el método de cálculo de ”mejor calidad” actualmente disponible. [35]

3.3. Selección de solventes a ser evaluados

Los solutos son los ya mencionados en la tabla 3.1 y la selección de solventes a ser evaluados es la
realizada por [25] en la tabla 3.3.

normalized value of the triolein partition coefficient in the
solvent and water phases, the normalized value of the relative
selectivity of the solvents to triolein, and the categorization of
solvents in clusters according to the k-means method is
presented in Table S5 in the SI.
A total of 37 solvents are included in Cluster 2; these

solvents exhibit the highest partition coefficients and selectivity
to triolein. All of the solvents in Cluster 2 are nonpolar and
hydrophobic, according to the high octanol/water partition
coefficient (presented in Table S6 in the SI), and have an
affinity toward the nonpolar molecule triolein. The solvents
include hydrocarbons derived from fossil resources, such as
hexane, heptane, and benzene; bio-based hydrocarbons,
including limonene, pinene, and cymene; ethers, such as
ethyl tert-butyl ether (ETBE), dibutyl ether, and cyclopentyl
methyl ether; and esters, such as isobutyl acetate and methyl
laurate. Conversely, the solvents in Cluster 3 (acetic acid and
lactic acid), Cluster 5 (e.g., ethylene glycol and glycerol), and
Cluster 0 (1,3-propanediol and methanol) exhibit low partition
coefficients due to their polar nature.
Solvents in Clusters 4 and 6 include esters (e.g., methyl

acetate, dimethyl carbonate, propylene carbonate) and alcohols
(e.g., ethanol, butanol, octanol), respectively, that exhibit high
selectivity for triolein but moderate partition coefficients. Most
of the solvents in Clusters 4 and 6 are soluble in water.
Solvents in Cluster 1 include ketones (e.g., 3-pentanone,
methyl isopropyl ketone), ethers (e.g., dibenzyl ether), and
esters (e.g., ethyl acetate, diethyl succinate), with lower
partition coefficients and selectivities than the solvents in
Cluster 2. Based on the analysis of the clusters, only the
solvents in Cluster 2 are selected for further evaluation.
Evaluation of Physicochemical Properties of Solvents

for Lipid Extraction. The solubility in water, boiling point,

viscosity, and density of the selected solvents (from Cluster 2)
are presented in Table S6 in the SI. Most of the solvents are
insoluble in water; this is advantageous because there is no
need to recover the solvent lost to the raffinate stream. Within
the cluster, the boiling point, viscosity, and density of solvents
vary significantly, as shown in Figure S3 in the SI. However,
most of them are within practical limits. After evaluating the
physicochemical properties of the 37 solvents in Cluster 2, 10
solvents are discarded. Eight solvents (tetrahydrofuran, 2-
MeTHF, MTBE, CPME, dichloromethane, diethyl ether,
TAME, and triethyl amine) are discarded because their
solubility in water is higher than 1 wt %; methyl laurate is
discarded because its boiling point and viscosity are higher
than 200 °C and 2 mPa·s, respectively; while carbon
tetrachloride is discarded because of its high density. The
remaining 27 solvents are shortlisted for further investigation.

Evaluation of Health, Safety, and Environmental
(HSE) Performance of Solvents for Lipid Extraction.
The CHEM21 HSE category (recommended, problematic,
hazardous) of the shortlisted solvents from Cluster 2 is
presented in Table S7 in the SI. Nine of the 27 solvents are
classed as recommended; these include ethers and esters with
low volatility and low persistence in the environment, e.g.,
anisole, isobutyl acetate, and pentyl propionate. Almost no
hazards are indicated in the MSDS of these “recommended”
solvents.
Eleven solvents are classed as problematic, mostly due to

their high boiling points and high energy requirements
associated with solvent recovery and recycling.8 These include
fossil-based solvents, such as heptane and methylcyclohexane,
and terpenes, e.g., limonene, a-pinene, and p-cymene. Even
though terpenes can be obtained from renewable resources,
they are also ranked as problematic because of their aquatic

Table 3. List of 21 Solvents to Be Evaluated, Including COSMO-RS Predictions, Physical Properties, and HSE Category

name
norm. part. coef. triolein−

solvent−water
norm. selectivity to

triolein
solubility water
(20 °C g/L)

boiling point
(°C)

density
(25 °C kg/L)

viscosity
(25 °C mPa·s)

HSE
rankinga

anisole 0.867 0.956 0.108 153.7 0.950 0.890 R
cyclohexane 0.867 0.999 0.056 81.0 0.774 0.894 P
dibutyl ether 0.879 0.983 0.300 140.0 0.770 0.690 P
ETBE 0.887 0.974 6.190 72.0 0.742 0.504 P
ethyl butyrate 0.844 0.954 6.168 121.5 0.870 0.630 R
ethyl cyclopentane 0.856 0.999 0.010 103.0 0.763 0.535 P
heptane 0.845 1.000 0.002 98.5 0.700 0.390 P
n-hexyl acetate 0.867 0.957 0.510 171.5 0.880 1.050 R
isoamyl acetate 0.853 0.953 2.000 142.5 0.880 0.790 R
isobutyl acetate 0.843 0.950 7.000 116.5 0.880 0.690 R
methyl amyl acetate 0.860 0.957 5.000 147.5 0.860 0.980 R
methylcyclohexane 0.856 0.999 0.014 100.9 0.769 0.679 P
n-butyl acetate 0.845 0.950 4.320 126.4 0.876 0.600 R
n-butyl propionate 0.862 0.957 1.500 146.4 0.871 0.780 R
n-pentyl propionate 0.867 0.960 0.810 169.0 0.873 1.000 R
o-xylene 0.908 0.973 0.221 144.5 0.870 0.760 P
p-cymene 0.895 0.980 0.034 177.1 0.860 0.760 P
R-limonene 0.882 0.987 0.014 176.0 0.840 0.923 P
toluene 0.930 0.966 0.540 110.6 0.870 0.550 P
α-pinene 0.870 0.993 0.003 155.0 0.859 1.300 P
hexaneb 0.855 0.999 0.013 68.7 0.660 0.300 H
ethyl acetateb 0.752 0.942 80.00 75.0 0.895 0.423 R
2-MeTHFb 0.901 0.957 140.0 78.0 0.860 0.610 P
aRecommended (R); Problematic (P); Hazardous (H). bHexane, ethyl acetate, and 2-MeTHF were discarded with the methodology but are
evaluated for benchmarking and validation purposes.
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FIGURA 3.3: Lista de solventes a ser evaluados. Elaborada por [25]

Esta preselección de solventes se realiza desde una base de datos inicial dada por [50] y los cálculos
de coeficientes de partición usando COSMOthermX18 y la parametrización BP-TZVPD-FINE-18.
Además, usan los datos experimentales de Dejoye Tanzi et. al. [6, 30] para validar las predicciones
de COSMO-RS.
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A partir del grupo de solventes con un mayor coeficiente de partición, se hace otra selección con-
siderando: solubilidad en el líquido portador, para evitar pérdidas por la corriente de refinado;
punto de ebullición, con tal de facilitar la recuperación (mayores puntos de ebullición requieren
mayor calor en el re-hervidor) y evitar la degradación térmica de la trioleína; densidad y viscosi-
dad, altos valores de densidad y viscosidad llevan a una menor transferencia de materia y mayores
requerimientos de bombeo.

Se definen los siguientes límites, basados en los principios de diseño de extracción líquido-líquido
reportados por Koch y Shiveler [51], para solubilidad en el líquido portador, punto de ebullición,
densidad y viscosidad. Solubilidad en agua <1 wt % para formar un sistema de dos fases y mi-
nimizar la perdida de solvente por la fase acuosa; punto de ebullición <200 °C para prevenir la
degradación térmica de la trioleína que ocurre cerca de los 250 °C [52-55]; densidad <1.5 kg/L
y viscosidad <2 mPa·s. Las propiedades fisicoquímicas de los solventes son obtenidas de Sels et
al. [50], Smallwood [56] y la base de datos de Knovel [57]. Los solventes que no encajan en estos
criterios se descartan.

Luego, se evalúa el desempeño en cuanto a salud, seguridad y medioambiente (HSE) de los solven-
tes aprobados previamente. El desempeño HSE de los solventes se evalúa usando la metodología
CHEM21 [28], la cual considera puntuaciones de salud, seguridad y medioambiente. La puntua-
ción para la salud refleja los riesgos laborales, informados por las declaraciones de riesgo para
la salud más severas del solvente. La puntuación de seguridad depende de la inflamabilidad del
disolvente, indicada por su punto de inflamación. El puntaje ambiental depende de la volatilidad
del solvente, la demanda de energía para el reciclaje (vinculada al punto de ebullición del solvente
y el calor de vaporización) y los peligros ambientales. Los puntajes de seguridad, salud y medio
ambiente se combinan para dar un puntaje general para el solvente, que indica si el solvente es
"peligroso", "problemático.o recomendado".

A pesar de haber pasado a través de estos filtros si la hoja de seguridad de algún solvente indica
niveles altos de toxicidad o peligro ambiental se descartará en etapas posteriores. Junto con estos
solventes también se consideran el cloroformo, metanol, etanol, acetona, DMF, cloroformo + meta-
nol 2:1 (0.66 fracción molar de cloroformo) y DMSO con tal de comparar resultados experimentales
de extracción de lípidos (cloroformo y metanol) y clorofila a.

3.4. Propiedades de solutos y solventes

Una vez se tienen las listas de solutos y solventes a considerar se utiliza COSMOthermX22 con
la parametrización BP-TZVPD-FINE-22 para calcular, con el método COSMO-RS, las propiedades
de los compuestos y las mezclas, estos componentes son obtenidos de la base de datos disponible
”COSMObase2022”, excepto por la clorofila de creación propia.

3.4.1. Coeficientes de actividad a dilución infinita y coeficientes de partición

En primer lugar se calcula el coeficiente de actividad a dilución infinita de los solutos en los sol-
ventes y el agua a 25 °C. Para esto se ingresan los solutos y solventes como componentes, en la
sección de propiedades se elige ”Activity Coeficient” y dentro de este ambiente la fracción molar
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de los solutos se configura como cero en la composición de la solución, mientras que el solvente
o el agua se encuentra como puro, se agrega el trabajo y se corre el programa. Para realizar los
cálculos para el coeficiente de actividad a dilución infinita de los solutos en los solventes o el agua
en un solo trabajo, se ingresan los solutos como componentes y se crea una lista con los solventes,
de modo que la lista se encuentre como pura y los solutos con composición cero, para hacerlo con
el agua se quita esta lista de los componentes y se reemplaza por H2O. Obtenidos los coeficientes
de actividad a dilución infinita de los solutos en los solventes y el agua se calculan los coeficientes
de partición.

FIGURA 3.4: Coeficiente de actividad a dilución infinita de los solutos en agua.

3.4.2. Puntos de ebullición

Los puntos de ebullición también se calculan, pues son útiles para comparar con los puntos de
ebullición experimentales. Para esto se ingresan todos los compuestos, se selecciona la propiedad
”Boiling Point”, la presión en 1013.25 mbar, se coloca el compuesto como puro, se agrega el trabajo
y se corre el programa. En este caso también son de utilidad las listas para no realizar un trabajo
por cada compuesto.

3.4.3. Viscosidad

Las viscosidades también pueden ser de utilidad para comparar con datos experimentales. De for-
ma analoga se agregan los compuestos, selecciona la propiedad ”Viscosity”, la temperatura en 25
°C, agrega el trabajo y se corre el programa. En este caso la viscosidad es calculada automática-
mente para la lista completa de compuestos ingresados.

3.4.4. Sigma profile, densidad y COSMO-Volume

Para tener acceso a los datos numéricos de los sigma-profiles, es necesario activar dicha opción
en la configuración del software. Para ello: hacer clic en el menú Extras en el borde superior del
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programa, Global Options, desplegar la barra hacia abajo hasta activar Additional output files y
por último activar la opción σ-profiles (.prf)

FIGURA 3.5: Acceso a los datos numéricos de σ-profiles COSMOthermX

Para obtener los volúmenes moleculares (COSMO-Volume) y los sigma-profiles se realiza el cálculo
de tipo densidad. Esta se calcula para todos los compuestos ingresados automáticamente, a una
temperatura de 25 °C, se añade el trabajo y se corre el programa. Una vez ejecutado el cálculo se
tendrán los resultados de densidad y sigma-profiles, para ver el resultado de los COSMO-Volume
se debe seleccionar la casilla de Show extended output.

3.4.5. Equilibrio líquido-vapor, líquido-líquido y puntos azeotrópicos

Los equilibrios líquido-vapor, líquido-líquido y puntos azeotrópicos son calculados entre el agua
y los solventes a través de la propiedad ”Vapor-Liquid” o ”Liquid-Liquid’ (VLE/LLE). Se confi-
gura en una condición isobárica a 1013.25 mbar y una mezcla binaria entre el agua y el solvente.
Se seleccionan las casillas Search LLE point y Search azeotrope, se agrega el trabajo y se corre el
programa. Con esto entrega resultados de ELV, ELL y AZ, además de entalpía de exceso, energía
libre de Gibbs de exceso, potencial químico y coeficientes de actividad a diferentes fracciones mo-
lares. En este caso también es de utilidad una lista de los solventes para realizar un solo trabajo en
el programa.
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FIGURA 3.6: Cálculo de ELV, ELL y AZ en COSMOthermX

3.5. Diseño y simulación del proceso en Aspen Plus

3.5.1. Diseño del proceso de extracción de lípidos

El diseño del proceso de extracción es ilustrado en la figura 3.7.
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FIGURA 3.7: Diagrama del proceso de extracción de lípidos.

Donde 20 ton/h de biomasa de microalga húmeda al 80 % entra por la primera etapa de la columna
de extracción ”[3]” a 2 atm y 25°C, mientras que el solvente ingresa por la quinta (columna de
extracción de 5 etapas [58]) y última etapa ”[2]” a 2 atm y 25°C. De la columna de extracción
por el fondo sale el refinado ”[4]” compuesto en mayor parte por agua y componentes polares
como carbohidratos y proteínas, por el tope sale la extracción ”[5]” compuesta mayormente por el
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solvente y los lípidos, a esta corriente de extracción de manera opcional y conveniente se le puede
agregar una corriente de agua ”[4-AGUAZ]” para acercarse al punto azeotrópico del agua con el
solvente posteriormente en la columna de stripping y ser capaz evaporar a una menor temperatura
(evaporar el solvente con el agua a una menor temperatura).

La bomba 1 suple la pérdida de carga ocurrida en la columna de extracción y alimenta a la colum-
na de stripping ”[6]” a 2 atm. La columna de stripping es diseñada con 3 etapas y 1 atm, ya que la
diferencia de puntos de ebullición entre los solventes y los lípidos es alta en todos los casos, una
presión en condición de vacío sería muy costosa y una mayor presión no beneficia la separación.
Por el fondo de la columna de stripping ”[7]” sale la extracción purificada de lípidos, como pro-
ducto final, a una temperatura menor a 250 °C. Por el tope de la columna de extracción ”[8]” se
recupera el solvente como vapor, la energía necesaria para evaporar el solvente es de importancia
en el desempeño energético global del proceso.

El solvente recuperado en forma de vapor es condensado a 25 °C y una fracción vaporizada de
0, esto produce una pérdida de carga en el líquido condensado ”[9]” que se cubre con la bomba
2, la cual descarga a una presión de 2.2 atm para recircular efectivamente el solvente recuperado
condensado ”[10]” a la corriente de alimentación de solvente y evitar que la alimentación de sol-
vente entre a la corriente de recirculación. Sería recomendable agregar un estanque a la entrada
de la bomba 1 y a la entrada de la bomba 2 por temas de seguridad en el proceso, pero con fines
prácticos en la simulación no se consideran estos estanques.

3.5.2. Simulación del proceso de extracción de lípidos

La simulación del proceso es llevada a cabo en Aspen Plus con el método COSMO-SAC. En el
ambiente de propiedades, el agua es el único componente que se ingresa como convencional des-
de la base de datos de Aspen Plus ya que sus propiedades, como el punto de ebullición, son más
correctas. Los componentes de la simulación (solutos y solventes), a excepción del agua, son ingre-
sados como pseudocomponentes, para la cual se deben especificar: el punto de ebullición normal
promedio, densidad y peso molecular, propiedades obtenidas de COSMOthermX.

Otros parámetros a especificar son los parámetros de componentes puros, el modelo COSMO-SAC
no requiere de parámetros de interacción binaria. Se deben especificar los COSMO-Volumes por
medio del parámetro escalar ”CSACVL”, descrito por Aspen Plus como parámetro de volumen
del componente en el modelo de gamma COSMO-SAC. También se deben especificar los sigma-
profiles por medio de los parámetros dependientes de la temperatura ”SGPRF1” hasta ”SGPRF5”,
cada uno puede contener hasta 12 puntos de valores del sigma profile, no se debe intentar usar
sigma profiles de más de 51 elementos, para lo cual se recomienda usar el sigma profile en el
intervalo [-0.025, 0.025]. Estos parámetros también fueron obtenidos con COSMOthermX. En la
tabla 3.8 se puede ver un resumen de los parámetros a ingresar para cada componente, además de
las propiedades ingresadas en la sección de pseudocomponentes.
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FIGURA 3.8: Parámetros a especificar para cada componente en el modelo COSMO-
SAC

Simulación

En el ambiente de simulación se configuran las especificaciones de las corrientes de alimentación
y los equipos del proceso. En la figura 3.9 se puede ver el Main Flowsheet del proceso en Aspen
Plus.

FIGURA 3.9: Main flowsheet Aspen Plus

La corriente ”3-ALGA” representa el 20 % de microalga seca de la corriente de alimentación de
biomasa de microalga húmeda. En la figura 3.10 se ven las especificaciones ya mencionadas de la
corriente. Mientras que la corriente ”3-AGUA” representa el contenido de agua de la corriente de
alimentación de biomasa de microalga húmeda, a las mismas condiciones de presión y temperatu-
ra.

La corriente ”1-SLV” corresponde a la alimentación de solvente al sistema. En la figura 3.11 se
ven sus especificaciones. El flujo total depende del solvente, por lo que se ajusta para cada uno de
forma independiente con tal de no superar los 240 °C en la columna de stripping, que se extraigan
la mayor cantidad de lípidos y la simulación funcione de forma adecuada (converja).
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FIGURA 3.10: Especificaciones microalgas secas

FIGURA 3.11: Especificación alimentación de solvente

FIGURA 3.12: Pestaña de componentes claves de la configuración de la columna de
extracción.
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La columna de extracción es seleccionada del apartado de columnas con el modelo de extracción
líquido-líquido ”Extract”, descrito como una rigurosa extracción contra corriente de un líquido con
un solvente. En la figura 3.12 se muestra la pestaña Key components de su Setup. En la pestaña de
Specs se especifican 5 etapas y un sistema adiabático, y para la pestaña Pressure se elige la primera
etapa y se especifica a 1 atm.

En cuanto a Streams y Key components se tiene lo siguiente. La corriente de biomasa de microalga
húmeda entra por la primera etapa, mientras que la corriente de solvente (solvente alimentado +
recirculado) entra por la quinta etapa (fondo). De esta forma, la corriente de refinado sale por el
fondo constituyendo la primera fase de líquido, mientras que la corriente de extracción sale por la
primera etapa, siendo esta última la segunda fase de líquido.

Debido a que es un sistema contra corriente y se espera que los lípidos y la clorofila sean absorbidos
por el solvente, los componentes clave de la segunda fase de líquido son los lípidos, la clorofila y el
solvente. Mientras que los carbohidratos y las proteínas, representados por la dextrosa y glutamina
respectivamente, se espera sean insolubles en el solvente y arrastrados junto con el agua por el
refinado, es decir, la primera fase de líquido.

Siguiendo con el proceso, la corriente ”4-AGUAZ” puede o no ser mezclada con la corriente ”5-
EXT” y alimentarse a la bomba 1 para constituir la alimentación de la columna de stripping ”6-
EXT”. La bomba 1 esta diseñada para descargar a una presión de 2 atm, con eficiencias en la bomba
y el driver de 0.8, mientras que las condiciones de la corriente ”4-AGUAZ” son 25 °C a 1 atm, con
una fracción másica unitaria de agua.

La adición al sistema de la corriente ”4-AGUAZ” y su flujo másico dependen del punto azeotrópico
del solvente que se esté tratando y si vale la pena o no hacer uso del mismo, en cuanto a cantidad
de agua a alimentar, diferencia en el punto de ebullición del solvente con y sin la adición extra de
agua, y ahorro de energía en el rehervidor de la columna de stripping.

En un principio se pensó en recircular parte de la corriente de refinado, con el mismo fin de acer-
carse al punto azeotrópico de los solventes, de esta forma no se necesitaría una alimentación extra
de agua. Pero esto se descartó, ya que si bien la fracción másica de agua en la corriente de refinado
tiende a ser alta, hacer esto disminuye bastante la pureza del producto de fondo de la columna
de stripping y recircula impurezas al sistema por el tope. La opción más limpia es agregar una
alimentación extra de agua al sistema, además el costo extra de esto no es realmente significante
en el proceso global, de hecho este costo puede ser cubierto con creces por el ahorro de energía en
el rehevidor de la columna de stripping producido por un menor punto de ebullición del solvente
debido al alcance de su punto azeotrópico.

La columna de stripping es el seleccionada del apartado de columnas con el modelo ”RadFrac”,
descrito como un fraccionamiento riguroso de 2 o 3 fases para columnas individuales. En la figura
3.13 se muestra su configuración. La columna de stripping opera a 1 atm y la corriente de alimen-
tación ”6-EXT” entra por el tope de la columna (etapa 1, en la etapa). Se selecciona un calculo
de tipo equilibrio ya que la alimentación es líquida, 3 etapas permiten una destilación adecuada,
el condensador no se incluye como parte de la columna, el rehervidor es de tipo Kettle, las fases
validas son vapor-líquido y el tipo de convergencia es estándar.
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FIGURA 3.13: Especificaciones de la columna de stripping modelo RadFrac.

Las condiciones de la columna de stripping se configuran con tal de recuperar la mayor cantidad
de solvente por el tope y obtener los lípidos por el producto de fondo con la menor cantidad de
agua y solvente posible, a una temperatura inferior a 240 °C para prevenir la degradación de los
lípidos. Para esto la razón de destilado con respecto a la alimentación (Distillate to feed ratio) es, en
la mayoría de los casos, especificada en 0.95, una razón mayor trae errores de convergencia en la
simulación y una razón menor disminuye la recuperación de solvente por el tope, aun así algunos
solventes requieren una razón menor para la convergencia del sistema o para una temperatura
menor a 240 °C en el fondo.

En algunos casos la columna de stripping se trabaja en vacío para disminuir el punto de ebullición
del solvente, en este estudio esto no se aplica debido al alto costo que tiene. Por otro lado, el punto
de ebullición se disminuye mediante el uso de los puntos azeotrópicos de los solventes con el agua.

El ”MIX3” se implementó pensando en la posibilidad de agregar una segunda columna de strip-
ping para recuperar más solvente de la corriente de refinado, esto para solventes más solubles en
agua. Esto se descartó pues agregar una segunda columna de stripping es muy costoso y en sí el
solvente sería ineficiente en la extracción.

Continuando, el solvente recuperado por el tope se encuentra como vapor, por lo que para re-
circularlo al sistema es necesario condensarlo. Esto se hace por medio del condensador, llamado
”ENFR” en la simulación, para el cual es especificada una temperatura de 25 °C y una fracción va-
porizada de 0, con tal de no tener problemas en la bomba 2 que sigue. Esta fracción vaporizada de
0 trae pérdidas de carga para el vapor que viene a una presión cercana a la atmosférica y el líquido
resultante se encuentra en una condición de vacío. Para hacer fluir el condensado se dispone de
la bomba 2, la cual para su seguridad podría disponer de un estanque en su alimentación, esta
bomba 2 se especifica con una presión de descarga de 2.2 atm y eficiencias de la bomba y el driver
de 0.8. La presión de descarga es de 2.2 atm para no tener problemas de retorno, con el solvente
alimentado al sistema, a la corriente de solvente recuperado proveniente de la bomba 2.
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3.6. Indicadores de rendimiento del proceso

Se recopilan los resultados más relevantes de la simulación, estos son los referentes al solvente, el
agua, extracción de los componentes, condiciones de la columna de stripping y gastos energéticos.
Los balances de materia y energía junto con las condiciones de operación de la simulación son
usados para estimar indicadores técnicos, económicos y ambientales del proceso de extracción.

3.6.1. Indicadores técnicos

Los indicadores técnicos son: la recuperación de lípidos (LR), como la razón entre el total de lípidos
alimentados y el total de lípidos extraídos; requerimiento de solvente (SR), como la razón entre el
flujo másico de solvente alimentado al proceso y el total de lípidos extraídos; y pureza de lípidos
(LP), como la razón entre el total de lípidos extraídos y el flujo másico total del producto de fondo
de la columna de stripping.

3.6.2. Indicadores económicos

Los indicadores económicos se basan en los costos de las corrientes de alimentación de solvente y
agua, el costo de los equipos y el costo de la energía en el proceso. Además de los costos, también se
estiman ganancias provenientes de un precio de los lípidos en el mercado. Con los costos y las ga-
nancias se realiza un análisis económico general que permita estimar una rentabilidad aproximada
del proceso.

Los costos de los solventes fueron obtenidos algunos de ICIS Chemical Business y la mayoría de
Alibaba, recopilados por [25], los que no se encontraban recopilados se obtuvieron de Alibaba [59].

Para la biomasa de microalga no se considera un costo, pues se asume que el proceso se encuentra
integrado dentro de una planta de tratamiento de aguas mediante filtros de microalgas, donde
las microalgas que proliferan en exceso son llevadas al proceso de extracción de lípidos para su
revalorización.

El precio de venta de los lípidos extraídos es estimado por Davis et al. [60]. El costo de los servicios
es obtenido de Turton et al. (2018) [61]. Cuando es necesario, los precios de las materias primas y
servicios son actualizados a 2023 usando una taza de inflación 6.4 %[62].

Essbio Chile [63] entrega un costo estimado de agua potable de 1.4 CLP/L y la densidad del agua
entregada por la base de datos APV110.PURE37 de Aspen Plus para el método COSMOSAC es de
994 kg/m3 a 25 °C y 1 atm. Por otro lado, de acuerdo con la Comisión Nacional de Energía (CNE)
[64] de Chile, el Precio Medio de Mercado (PMM), considerando el precio estabilizado, del Sistema
Eléctrico Nacional (SEN) para el 01 de febrero de 2023 tiene un valor de 96.041 CLP/kWh. Junto
con esto la conversión de pesos chilenos a dólar dada por Google Finance en febrero del 2023 [65]
es de 769 CLP/USD.

La tabla 3.2 resume el precio de los lípidos y los servicios. El precio de los solventes se entrega
junto con los resultados de la simulación.



Capítulo 3. Metodología 44

Categoria Material Costo (2023) Unidades

Producto Lípidos 2.60 [60] USD/kg
Servicios Cooling tower water (30°C) 0.00142 [61] USD/kWh

0.0166 USD/(1000 kg)
HP steam (260 °C) 0.0212 [61] USD/kWh

9.97 USD/(1000 kg)
Energía eléctrica 0.125 [64] USD/kWh
Agua potable 1.83 [63] USD/(1000 kg)

TABLA 3.2: Precio de lípidos y servicios

El costo de los equipos puede ser estimado de forma preliminar mediante una correlación de-
pendiente de las dimensiones de los equipos y factores de instalación, esto se realiza según la
metodología de Towler 2013 [66]. El costo es actualizado mediante el índice de costos Chemical
Engineering Plan Cost Index (CEPCI) para Octubre del 2022 [67] y con el factor de locación para
Brasil, el país más cercano a Chile disponible en [66].

El diámetro de la columna de stripping es calculado usando la herramienta Aspen Process Econo-
mic Analyser (APEA) de Aspen Plus. APEA, en este caso, no entrega un diámetro para la columna
de extracción, por lo que para estimar su costo se considera esta como una columna de stripping
del mismo diámetro, solo que con 5 etapas en vez de 3. Debido a que la columna de stripping es
el equipo de referencia de mayor costo y para facilitar los cálculos, el costo de los demás equipos,
como las bombas, el rehervidor y el condensador, es considerado como un porcentaje del 50 % del
costo total de la columna de stripping.

El análisis económico general consta del balance de ganancias y costos variables, utilidades, y de
los costos fijos o de inversión. Las utilidades se estiman como la diferencia entre el precio de los
lípidos extraídos y los costos variables de operación del proceso o costos de producción, estos úl-
timos se componen de: el costo de la alimentación de solvente, costo del agua para el azeótropo,
costo del agua de enfriamiento y los gastos energéticos, eléctricos de las bombas y de vapor para el
rehervidor, para este análisis no se considera el costo de operarios. Los costos de inversión corres-
ponden al costo de los equipos y de su instalación. Según las utilidades, que dependen de forma
variable principalmente del costo del solvente y el vapor del rehervidor, toma una cierta cantidad
de tiempo recuperar la inversión. Así, se realiza un análisis económico general y aproximado del
proceso.

3.6.3. Indicadores ambientales

Para medir el impacto ambiental se usan dos simples indicadores ambientales: intensidad energéti-
ca (EI) y potencial de calentamiento global (GWP). Esto es un acercamiento simplista que considera
un rango limitado del impacto ambiental e ignora corrientes aguas arriba o aguas abajo del pro-
ceso. De todas formas, estos indicadores muestran dos aspectos importantes de la extracción con
solventes, que dependen principalmente del solvente seleccionado.
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La intensidad energética, EI, indica la eficiencia energética del proceso, se calcula como la razón
entre la energía ingresada al proceso (calor y poder, usado en el rehervidor y las bombas) y el flujo
másico de lípidos extraídos.

El potencial de calentamiento global, GWP, se expresa en masa de CO2 equivalente y puede ser
estimado a partir del EI y dadas las emisiones de gases de efecto invernadero (GHG) resultantes
de la combustión de algún combustible usado para abastecer de energía al proceso mediante una
planta de calor y poder combinados (CHP). Las emisiones de GHG pueden ser obtenidas de la
literatura, en este caso, IPCC 2006 Guidelines for National Greenhouse Gas Inventories provee de
factores de emisión para la combustión estacionaria de diferentes tipos de combustibles en la he-
rramienta de cálculo GHG Emissions from Stationary Combustion [68], dada por Greenhouse Gas
Protocol [69]. Esta herramienta de cálculo es usada para calcular las emisiones directas totales de
una planta CHP [70] considerando: gas natural como combustible, energía como sector de indus-
tria (extracción de combustibles), 2014 IPCC Fifth Assesment Report como GWP set y altos valores
de calentamiento.
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4. Resultados y Discusión

4.1. Propiedades de los solutos

La figura 4.1 muestra los perfiles sigma de los solutos presentes en el proceso.

FIGURA 4.1: Perfiles sigma de los solutos

En los cálculos COSMO las moléculas de soluto son calculadas en un ambiente conductor virtual,
en el cual el soluto induce una densidad de carga polarizada σ sobre la interface entre la molécula
y el conductor, es decir, sobre la superficie molecular [35]. Por ende, los valores negativos de σ
corresponden a una polarización de densidad de carga negativa sobre la superficie molecular, es
decir, corresponden a una región dadora de enlaces de hidrógeno positivamente polarizada de la
molécula; y el caso contrario para valores positivos de σ.

Esta polarización de densidad de carga de los cálculos COSMO, la cual es un buen descriptor local
de la polaridad de la superficie molecular, es usada para extender el modelo hacia solventes reales
(COSMO-RS). La distribución de densidad de carga polarizada (3D) sobre la superficie de cada
molécula i es convertida a una función de distribución, σ − pro f ile pi(σ), el cual da una cantidad
relativa de superficie con polaridad σ sobre la superficie de la molécula [35].
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El perfil sigma (σ − Pro f ile) de los solutos muestra un distribución de carga polarizada mayor-
mente concentrada en la región no polar ([-0.01,0.01]) para los lípidos y la clorofila. La trioleína es
la molécula que posee mayor distribución de carga apolar al ser un éster con tres cadenas de 18
carbonos, a la cual le sigue la clorofila a y luego los ácidos grasos esteárico (C18), oleico (C18:1n9),
palmítico (C16:0) y linoleico (C18:2n6) respectivamente. La causa de que el ácido oleico y linoleico
tengan una menor distribución de carga apolar puede deberse a sus insaturaciones y la forma en
que se agrupa la molécula debido a esto.

La distribución de carga de los carbohidratos y proteínas es más homogénea con valores más al-
tos en las regiones polares, un poco más distribuida en la región positiva aceptora de enlaces de
hidrógeno ([0.01,0.03]) para la superficie molecular, la que es también polarizada negativamente
o donadora de electrones para la molécula, y el intervalo [-0.01,0]. La d-glucosa, si bien puede no
tener las mismas propiedades como representante de la celulosa o celobiosa, su densidad de carga
polarizada no debería variar mucho, ya que es prácticamente la misma base estructural, lo que
aumentaría es la distribución de carga polarizada al aumentar el largo de la cadena.

La tabla 4.1 muestra las propiedades de los solutos, calculadas por COSMOthermX (a 25°C y 1 atm)
y usadas en la simulación, donde también se presentan los puntos de ebullición experimentales (BP
Exp) y su error relativo porcentual ((BP − BPExp)/BPExp ∗ 100 %).

Soluto
Density
(g/ml)

Mol
Weight

COSMO
-Volume

BP
(°C)

BPExp

(°C)
Error BP
( %)

Ácido Palmítico 0.88 256.43 379.22 357.29 350.00 2.08
Ácido Esteárico 0.87 284.48 422.76 372.12 374.00 -0.50
Ácido Oleico 0.88 282.46 418.05 364.04 359.85 1.16
Ácido Linoleico 0.89 280.45 412.17 373.41 354.85 5.23
Glutamina 1.24 146.15 170.66 564.03 - -
D-glucosa 1.44 180.16 194.12 415.15 343.85 20.74
Clorofila a 1.06 888.45 1132.34 554.41 - -
Trioleína 0.89 885.44 1289.40 431.14 623.65 -30.87

TABLA 4.1: Propiedades de los solutos

Los puntos de ebullición experimentales son extraídos de la base de datos DIPPR Project 801, 2021
[71]. La glutamina y la clorofila no se encuentran en la base de datos y se descartan sus puntos de
ebullición pues ambas se descomponen antes de ebullir, la glutamina se descompone a 184-185 °C
[72] o en pH sobre 6 [73] y la clorofila a a temperaturas sobre 60°C [36, 74].

En general el error del modelo predictivo COSMO-RS para el punto de ebullición es relativamente
bajo. Un mayor error en la predicción del punto de ebullición de la d-glucosa y trioleína puede
deberse a las diferencias entre los puntos de ebullición de los diferentes conformeros para cada
compuesto, 9 y 6 respectivamente.
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4.2. Coeficientes de partición

En primer lugar, en la tabla 4.2 se presentan los coeficientes de actividad a dilución infinita, como
ln(γ∞), de los compuestos involucrados en el proceso sobre los solventes a probar.

Solventes
Ácido
Palmítico

Ácido
Esteárico

Ácido
Oleico

Ácido
Linoleico

Glutamina D-glucosa Clorofila a Trioleína

H2O 18.57 21.5 20.1 18.32 -1.87 -2.78 40.62 56.27
CHCl3 2.07 2.02 1.82 1.8 20.73 14.16 -0.18 -5.03
methanol 2.58 3.22 2.66 2.14 2.11 -1.36 8.26 11.37
ethanol 1.13 1.5 1.12 0.79 4.29 -0.14 6.63 8.64
propanone 1.69 2.21 1.51 0.8 13.6 1.66 7.9 11.11
DMF 0.73 1.4 0.77 -0.04 9.72 -4.23 7.34 12.46
CHCl3 +
methanol (2:1)

-1.22 -1.21 -1.46 -1.63 4.97 2.87 -2.2 -4.21

DMSO 2.77 3.85 3.14 2.09 3.96 -9.11 11.89 19.32

anisole 1.73 1.75 1.51 1.38 20.07 9.1 4.3 0.57
cyclohexane 4.32 4.2 4.37 4.68 31.18 17.08 12.71 2.84
dibutyl ether -1.05 -1.38 -1.32 -1.2 24.49 11.25 5.14 0.31
ETBE -1.68 -2.01 -2.03 -2.05 22.84 10.2 2.37 -0.54
ethyl butyrate -0.39 -0.45 -0.72 -0.89 19.57 5.85 1.33 0.68
ethyl cyclopentane 4.32 4.21 4.37 4.67 30.9 16.89 12.78 2.97
n-heptane 4.35 4.25 4.41 4.7 30.98 16.85 12.98 3.1
n-hexyl acetate -0.76 -0.87 -1.04 -1.13 20.05 5.51 1.81 0.09
isoamyl acetate -0.58 -0.64 -0.88 -1.03 19.38 5.3 1.37 0.57
isobutyl acetate -0.48 -0.51 -0.79 -0.99 18.95 5.04 1.46 1.02
methyl amyl acetate -0.71 -0.8 -1 -1.1 20.02 5.43 1.6 0.38
methylcyclohexane 4.32 4.22 4.38 4.69 30.91 16.93 12.63 2.97
n-butyl acetate -0.57 -0.61 -0.9 -1.1 18.91 5.08 1.05 0.81
n-butyl propionate -0.54 -0.64 -0.85 -0.97 20.02 6.53 2.08 0.19
n-pentyl propionate -0.64 -0.77 -0.94 -1.01 20.36 6.69 2.18 0.01
o-xylene 3.03 3.02 2.94 2.99 23.7 12.37 5.62 -0.12
p-cymene 3.14 3.11 3.08 3.18 24.96 13.06 6.58 0.21
dipentene 2.31 2.17 2.21 2.35 26.26 12.57 7.74 0.75
toluene 2.86 2.85 2.75 2.78 22.71 11.98 5.67 -0.62
α-pinene 3.11 2.94 3.07 3.29 28.66 14.77 10.18 2.04
hexane 4.33 4.22 4.38 4.67 31.09 16.88 13.08 2.98
ethyl acetate 0.29 0.47 -0.04 -0.49 17.01 3.55 2.64 4.49
2-MeTHF -2.47 -2.69 -2.87 -2.94 19.98 3.77 0.98 -1.17

TABLA 4.2: Coeficientes de actividad a dilución infinita como ln(γ∞)

A partir de los valores de ln(γ∞) se puede estimar de forma preliminar que solventes tendrán
una mayor afinidad para disolver los lípidos, ya que el rango de concentración de dilución infinita
define un extremo de no idealidad en solución, en este caso, en el cual los lípidos se encuentran
totalmente diluidos en los solventes, es decir, la concentración de los lípidos tiende a cero en los
solventes.
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Una desviación positiva respecto del comportamiento de una solución ideal, esto es valores ma-
yores que 1 para el coeficiente de actividad, indica que las moléculas en solución experimentan
fuerzas predominantemente repulsivas y la volatilidad de los componentes en mezcla será mayor
que de los componentes puros en las mismas condiciones de presión y temperatura. Debido a esto
se buscan valores de ln(γ∞) menores o iguales a 0, es decir, 0 < γ∞ ≤ 1 para los lípidos a dilución
infinita en los solventes.

Por lo que se ve en la tabla 4.2, de acuerdo a los resultados obtenidos por el método COSMO-RS
y el programa COSMOthermX22, valores pequeños de ln(γ∞), aparentemente ≲ 5, como para el
hexano, son suficientes para mantener una solución homogénea estable entre los solventes y los
lípidos diluidos. Una solución homogénea estable es factible toda vez que la energía de Gibbs
disminuya y en la ecuación para calcular la energía de Gibbs 2.20 la contribución de ∑i xi ln xi
es siempre negativa, por lo que puede que aunque el sistema desvíe positivamente respecto a la
idealidad (gE > 0) aún no alcance valores positivos de la función ∆G̃. Además, los coeficientes
de actividad a dilución infinita en este caso solo definen el extremo en que la fracción molar del
solvente tiende a 1, por lo que puede que a fracciones menores de solvente disminuya aún más la
energía de Gibbs y la curva de la energía de mezclado se encuentre por debajo de la línea de los
sistemas no mezclados. De todas formas, La miscibilidad completa se obtiene cuando gE < 0 y
monótono, lo que establece un régimen de afinidad o atracción entre moléculas.

La clorofila a demuestra tener bastante afinidad con el cloroformo y con la mezcla cloroformo +
metanol (0.66 fracción molar CHCl3) como también se demostró en [23]. Por otro lado, también
muestra cierta afinidad con etanol, DMF, acetona, metanol, DMSO (en orden decreciente de afini-
dad aparente) como también se muestra en [14, 23, 36-39, 41, 43], probablemente esta afinidad no
se refleje de forma tan notoria en este caso debido a que el modelo creado de la clorofila a es co-
mo molécula neutra y estos solventes funcionen mejor con la molécula de clorofila a disociada en
protón (Mg+2) y anión, sobre todo el solvente polar DMSO que funciona de una manera bastante
fuerte no necesitando lisis celular, lo que también lleva a una mayor degradación de la clorofila a
y presenta ausencia de lípidos en el extracto [23].

Los lípidos tienen valores altos de ln(γ∞) en el agua, aún más altos para la trioleína, la cual re-
presenta a los triglicéridos, que para los ácidos grasos, esto indica la insolubilidad de los lípidos
en agua o en solventes con una polaridad cercana o mayor. Mientras que la glutamina y dextro-
sa tienen valores incluso negativos en agua, demostrando su alta afinidad con esta. La clorofila a
por su parte demuestra una alta insolubilidad en agua, mayor a los ácidos grasos libres y cerca-
na a los triglicéridos, esto puede deberse a la larga cadena alifática y la estructura de forbina que
posee, entregando una alta distribución de carga apolar a la molécula. Los valores de ln(γ∞) en
agua son principalmente importantes para el cálculo de coeficientes de partición, que representan
la preferencia de solución del soluto con el solvente respecto al agua.

En la tabla 4.3 se presentan los coeficientes de partición como log10(Ki). Donde valores mayo-
res a 5.9 parecen indicar una buena preferencia por la solubilidad en el solvente respecto al agua
y valores altos de coeficientes de partición también tienden a coincidir con altas distribuciones
de polaridad de carga apolar para solventes apolares, donde los ácidos esteárico (C18) y oleico
(C18:1n9) tienen mayores valores de coeficiente de partición y los ácidos palmítico (C16:0) y lino-
leico (C18:2n6) valores menores, en tal orden, al igual que sus distribuciones polares de carga en el
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(σ − Pro f ile). La clorofila a y la trioleína por su parte poseen los valores más altos de coeficiente de
partición, así como también poseen la mayor distribución de carga apolar. La glutamina y la dex-
trosa muestran tener los coeficientes de partición más bajos corroborando su preferente afinidad
por el agua en lugar de solventes más apolares.

Solventes
Ácido
Palmítico

Ácido
Esteárico

Ácido
Oleico

Ácido
Linoleico

Glutamina D-glucosa Clorofila a Trioleína

H2O 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CHCl3 7.16 8.46 7.94 7.18 -9.82 -7.36 17.72 26.62
methanol 6.94 7.94 7.57 7.03 -1.73 -0.62 14.05 19.50
ethanol 7.57 8.68 8.24 7.61 -2.68 -1.15 14.76 20.69
propanone 7.33 8.38 8.07 7.61 -6.72 -1.93 14.21 19.61
DMF 7.75 8.73 8.39 7.97 -5.04 0.63 14.45 19.03
CHCl3 +
methanol (2:1)

8.59 9.86 9.36 8.67 -2.97 -2.46 18.60 26.27

DMSO 6.86 7.66 7.36 7.05 -2.53 2.75 12.48 16.05

anisole 7.31 8.58 8.07 7.36 -9.53 -5.16 15.78 24.19
cyclohexane 6.19 7.51 6.83 5.92 -14.36 -8.62 12.12 23.20
dibutyl ether 8.52 9.93 9.30 8.48 -11.45 -6.10 15.41 24.30
ETBE 8.79 10.21 9.61 8.85 -10.73 -5.64 16.61 24.68
ethyl butyrate 8.23 9.53 9.04 8.35 -9.31 -3.75 17.07 24.14
ethyl cyclopentane 6.19 7.51 6.83 5.93 -14.23 -8.54 12.09 23.15
n-heptane 6.17 7.49 6.81 5.91 -14.27 -8.52 12.01 23.09
n-hexyl acetate 8.39 9.71 9.18 8.45 -9.52 -3.60 16.86 24.40
isoamyl acetate 8.32 9.61 9.11 8.40 -9.23 -3.51 17.05 24.19
isobutyl acetate 8.27 9.56 9.07 8.39 -9.04 -3.40 17.01 24.00
methyl amyl acetate 8.37 9.69 9.16 8.43 -9.51 -3.57 16.95 24.27
methylcyclohexane 6.19 7.50 6.82 5.92 -14.24 -8.56 12.16 23.15
n-butyl acetate 8.31 9.60 9.12 8.43 -9.03 -3.41 17.19 24.09
n-butyl propionate 8.30 9.61 9.10 8.38 -9.51 -4.04 16.74 24.36
n-pentyl propionate 8.34 9.67 9.13 8.40 -9.66 -4.11 16.70 24.43
o-xylene 6.75 8.03 7.45 6.66 -11.10 -6.58 15.20 24.49
p-cymene 6.70 7.99 7.39 6.58 -11.65 -6.88 14.78 24.35
dipentene 7.06 8.39 7.77 6.94 -12.22 -6.67 14.28 24.11
toluene 6.82 8.10 7.53 6.75 -10.68 -6.41 15.18 24.71
α-pinene 6.71 8.06 7.39 6.53 -13.26 -7.62 13.22 23.55
hexane 6.18 7.50 6.83 5.93 -14.32 -8.54 11.96 23.15
ethyl acetate 7.94 9.13 8.74 8.17 -8.20 -2.75 16.50 22.49
2-MeTHF 9.14 10.51 9.97 9.23 -9.49 -2.84 17.22 24.95

TABLA 4.3: Coeficientes de partición como log10(Ki)

Notar que solventes más polares como metanol, etanol, acetona, DMF y DMSO también tienen
coeficientes de partición relativamente altos para los ácidos carboxílicos, la clorofila a y la trioleí-
na, comparados con los otros solventes. Esto puede deberse a las interacciones resultantes de las
zonas polares de estas moléculas (interrupción de los dímeros en los ácidos carboxílicos) y la baja
solubilidad o alto coeficiente de actividad de los solutos a dilución infinita en agua. Sin embargo,
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solutos polares como la glutamina y la dextrosa no muestran un alto coeficiente de partición con
estos solventes polares, en parte debido a su alta solubilidad en agua.

Para el hexano, uno de los solventes de referencia para la extracción de lípidos, se comprueban
sus coeficientes de partición favorables [6, 24-26], de forma análoga que para los terpenos como el
limoneno, p-cimeno y α-pineno [6, 20, 29, 30], otros solventes con coeficientes de partición cercanos
a estos deberían a priori funcionar bien, aunque también esto depende de las propiedades físicas
de estos.

4.3. Propiedades de los solventes

Solventes
Density
(g/ml)

Viscosity
(cP)

Mol
Weight

COSMO
-Volume

BP
(°C)

BPExp

(°C)
Error BP
( %)

H2O 0.89 0.90 18.02 25.86 114.31 100.00 14.31
CHCl3 1.48 0.51 119.38 104.73 60.29 61.18 -1.45
methanol 0.73 2.28 32.04 49.70 54.75 64.55 -15.18
ethanol 0.76 3.01 46.07 71.33 80.49 78.39 2.68
propanone 0.81 0.63 58.08 87.19 67.31 56.07 20.05
DMF 0.9 1.36 73.09 102.96 163.90 153.00 7.12
DMSO 1.13 2.90 78.13 99.41 183.31 189.00 -3.01

anisole 0.97 2.16 108.14 146.34 152.16 153.70 -1.00
cyclohexane 0.75 0.38 84.16 130.86 71.00 81.00 -12.35
dibutyl ether 0.77 1.11 130.23 203.08 132.83 140.00 -5.12
ETBE 0.76 0.71 102.18 158.19 77.43 72.00 7.55
ethyl butyrate 0.88 1.50 116.16 163.84 117.88 121.50 -2.98
ethyl cyclopentane 0.75 0.45 98.19 154.61 93.69 103.00 -9.04
n-heptane 0.67 0.41 100.2 169.33 89.88 98.50 -8.75
n-hexyl acetate 0.88 3.08 144.21 207.3 167.91 171.50 -2.09
isoamyl acetate 0.88 2.04 130.19 185.05 145.25 142.50 1.93
isobutyl acetate 0.88 1.57 116.16 163.72 119.08 116.50 2.22
methyl amyl acetate 0.87 2.23 144.21 207.57 151.05 147.50 2.41
methylcyclohexane 0.77 0.48 98.19 152.31 97.95 100.90 -2.93
n-butyl acetate 0.89 1.69 116.16 163.75 126.28 126.40 -0.10
n-butyl propionate 0.88 2.17 130.19 185.31 144.22 146.40 -1.49
n-pentyl propionate 0.87 2.80 144.21 207.07 166.61 169.00 -1.42
o-xylene 0.85 1.29 106.17 156.11 148.97 144.50 3.09
p-cymene 0.85 1.91 134.22 200.21 178.77 177.10 0.95
dipentene 0.83 1.92 136.23 205.72 173.85 176.00 -1.22
toluene 0.85 0.91 92.14 135.34 115.95 110.60 4.84
α-pinene 0.85 1.13 136.23 198.69 151.39 155.00 -2.33
hexane 0.65 0.31 86.18 147.62 60.07 68.70 -12.57
ethyl acetate 0.91 1.02 88.11 120.28 81.26 75.00 8.34
2-MeTHF 0.88 0.74 86.13 123.33 80.51 78.00 3.21

TABLA 4.4: Propiedades físicas de los solventes de prueba.
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Una vez que se comprueban los coeficientes de partición para los solventes, se detallan las pro-
piedades físicas de los solventes en la tabla 4.4. Los puntos de ebullición experimentales de los
solventes son obtenidos de [71] [57] [25].

El error en la predicción del punto de ebullición del agua lleva a usar el modelo del agua disponi-
ble en la base de datos APV110 PURE37 de Aspen Plus para el método COSMOSAC, aunque en
general el error en la estimación del punto de ebullición es relativamente bajo.

Se puede notar que ninguno de los solventes presenta un punto de ebullición superior a 200°C para
evitar la degradación de los lípidos y la diferencia entre el punto de ebullición de los solventes y los
lípidos es alta, mientras menor sea el punto de ebullición de los solventes menos calor se necesita
para separarlos de los lípidos en la columna de stripping. Por otro lado, la viscosidad predicha
generalmente está por debajo de 3 cP e idealmente por debajo de 2 cP y la densidad es menor a 1
g/ml excepto para el cloroformo y el DMSO.

FIGURA 4.2: Perfiles sigma de los solventes.
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Los perfiles sigma se detallan en la figura 4.2, los cuales sirven para llevar estos solventes a la
simulación en Aspen Plus y para observar su distribución de carga polarizada con respecto a los
solutos, recordando que “lo semejante disuelve a lo semejante.” [33].

En la primera figura se presenta el agua con los demás solventes polares, excepto por el clorofor-
mo. Estos son más que nada considerados para hacer comparaciones con datos experimentales
de extracción de clorofila y el cloroformo para hacer comparaciones de extracción de clorofila y
lípidos. Para el agua se puede ver como su polaridad se ve representada por dos picos de distribu-
ción de carga polarizada p(σ) en las densidades de carga σ con valores de -0.015 y 0.015; las cuales
corresponden al extremo positivo de la molécula, dador de enlaces de hidrógeno y aceptor de elec-
trones (-0.015) y al extremo negativo de la molécula aceptor de enlaces de hidrógeno y donador de
electrones, cargado por el átomo de oxígeno, (0.015); esta distribución no alcanza valores mayores
a 2.5 ya que la molécula de agua es pequeña con solo un átomo de oxígeno para entregar densidad
positiva sobre la superficie y dos hidrógenos para la densidad negativa sobre la superficie de la
molécula.

El etanol y el metanol tienen una mayor distribución apolar debido a la cadena de carbono asociada
al grupo funcional hidroxilo (-OH) propio de los alcoholes, aunque sigue teniendo un pico de
densidad positiva cercano a 0.015 producto de este último. Algo parecido sucede con al acetona
con una distribución un poco mayor en la región apolar y en la densidad positiva de la superficie
cercana a 0.015 debido a la polaridad negativa del oxígeno y así también con el DMSO y DMF. Para
el cloroformo se puede apreciar una pequeña distribución p(σ) cercana a -0.015 producida por su
átomo de hidrógeno y en mayor parte una distribución apolar asociada a los átomos de cloro que
cancelan sus momentos dipolares entre sí.

Los demás solventes destacan por tener una distribución mayormente centrada en la zona apo-
lar, y algunos con una pequeña parte de su distribución repartida cerca de 0.015. El hexano por
ejemplo, tiene una distribución puramente apolar, de lo cual se puede atribuir su buen desem-
peño como solvente para solutos apolares. Los terpenos también se remarcan por su distribución
casi enteramente apolar, de lo cual también se atribuye su buen desempeño como solventes para
componentes apolares.

4.4. Energía de Gibbs de exceso y ELV

Los coeficientes de actividad a dilución infinita y los coeficientes de partición aproximados por
este caracterizan un extremo de la interacción de mezcla de los solutos con los solventes. Para
una descripción más detallada de mezcla se requiere de la energía de Gibbs y de los equilibrios
líquido-vapor o líquido-líquido.

El análisis de equilibrio y estabilidad por medio de la energía de Gibbs y ELV se realiza entre los
solventes y el agua, como contraparte insoluble para los lípidos, con el fin de comprobar su inmis-
cibilidad y buscar una mejor separación por medio de puntos azeotrópicos. Para representar esto
se toma como ejemplo la mezcla de limoneno y agua, el cual si bien a priori puede ser una buena
opción de solvente sustentable su alto punto de ebullición puede no ser favorable energéticamente.
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Es usual en algunos casos disminuir la presión del sistema para así disminuir el punto de ebulli-
ción de un compuesto o mezcla, lo que también es bastante costoso en equipamiento y energía. Sin
embargo, en la figura 4.3, donde se muestra el equilibrio líquido-vapor del dipenteno (limoneno)
con el agua a diferentes presiones, si bien se puede apreciar que esto es cierto, también se puede
ver que gracias al punto azeotrópico en 0.92 de fracción molar de agua se puede lograr una dis-
minución de temperatura mucho mayor que con la condición de vacío también propuesta en [25].
Por esto, usar el punto azeotrópico puede ser más beneficioso en términos de ahorrar energía y
costos. Además, todos los solventes preseleccionados por [25] poseen puntos azeotrópicos con el
agua. Sin embargo, no todos los puntos azeotrópicos pueden llegar a ser realmente útiles, ya que
es necesario agregar agua al sistema, su utilidad dependerá de la diferencia entre el punto de ebu-
llición a la fracción molar de agua a la salida de la columna de extracción y el punto de ebullición
del punto azeotrópico, si esta diferencia de temperatura no logra una diferencia significativa en
el ahorro de energía del rehervidor en la columna de stripping y supera los gastos que implican
agregar una corriente extra de agua, este no será viable.

FIGURA 4.3: ELV Dipenteno-Agua a diferentes presiones del modelo predictivo
COSMO-RS y el programa COSMOthermX22.

De la figura 4.4 se puede deducir que hay una inmiscibilidad absoluta entre el agua y el dipenteno,
ya que toda posibilidad de mezcla homogénea tiene mayor energía de mezclado que el sistema no
mezclado, así nunca una solución homogénea es posible. Lo que implica un ELL entre las dos fases
inmiscibles de agua y dipenteno, esto también sucede para todos los lípidos preseleccionados por
[25].

Así el coeficiente de partición representa la diferencia de afinidad entre dos fases inmiscibles y
ayuda a la predicción del ln γ∞.
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FIGURA 4.4: GE Dipenteno-Agua a diferentes presiones del modelo predictivo
COSMO-RS y el programa COSMOthermX22.

4.5. Diseño y simulación del proceso de extracción

Ya caracterizados los compuestos involucrados, el diseño 3.7 y la simulación 3.9 del proceso de
extracción. Se obtienen los siguientes resultados de la simulación: para los solventes y el agua en
la tabla 4.5, para las condiciones de la columna de stripping y consumos energéticos en la tabla 4.6
y para la extracción de componentes en la tabla 4.7.

Se intentó utilizar la menor cantidad de solvente en la alimentación para su respectiva simulación,
una menor cantidad de solvente implica una mayor temperatura en el producto de fondo de la
columna de stripping y también es necesario un mínimo de solvente para el funcionamiento de
la columna de extracción, lo cual también se ayuda con el reciclo del solvente. Así, para cada si-
mulación se ajustó la menor cantidad de solvente alimentado para mantener la temperatura del
producto de fondo de la columna de stripping debajo de 240°C, con una diferencia de temperatura
de 10°C con el límite de degradación térmica de 250°C para los lípidos, y para el buen funciona-
miento de la columna de extracción. Una menor cantidad de solvente alimentado logra también
un menor costo económico e impacto ambiental del proceso.

Así como la cantidad de solvente alimentado, el solvente que se va por el producto de fondo o
por el refinado también varía dependiendo del mismo, con respecto al ELL y la inmiscibilidad
de la mezcla. Por balance de materia el solvente alimentado es igual a la suma del solvente del
producto de fondo y el solvente del refinado, mientras más cantidad de solvente se alimenta y
menos se va por el producto de fondo, más solvente sale por el refinado. Una segunda columna
de stripping para recuperar el solvente del refinado podría ser una opción, pero no es la idea,
ya que esta es muy costosa y los ELL y ELV seguirían siendo prácticamente los mismos, hasta
comparando con los sistemas con azeótropo varia muy poco el solvente por el refinado, por lo que
se pretende que el solvente sea lo suficientemente eficiente sin necesidad de una segunda columna
de stripping, además por balance de materia una columna de stripping extra solo aumentaría un
poco el solvente en el producto de fondo y disminuiría la pureza de los lípidos.
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Solvente en el proceso Agua en el proceso

Solvente
Solvente
alimentado
(kg/h) [1]

Solvente
fondo strp
(kg/h) [7]

Solvente
recirculado
(kg/h) [8]

xagua

tope ext
[5]

Agua AZ
(kg/h)
[4-AGUAZ]

xagua

entrada strp
[6]

xagua

punto
azeotrópico

Agua
fondo strp
(kg/h) [7]

Agua
recirculada
(kg/h) [8]

anisole 600 187.57 12602.75 0.09 0 0.09 0.85 0.00 209.84
anisole AZ 600 147.83 2329.86 0.16 1700 0.78 0.85 0.00 1796.82
cyclohexane 50 34.72 8595.83 0.01 0 0.01 0.30 0.00 16.48
dibutyl ether 400 360.48 9553.10 0.48 0 0.48 0.76 0.17 1371.22
dibutyl ether AZ 400 357.32 4151.96 0.45 1500 0.75 0.76 0.26 2094.03
ETBE 500 160.13 5625.07 0.55 0 0.55 0.25 0.72 1335.79
ethyl cyclopentane 50 44.03 10097.83 0.01 0 0.01 0.49 0.00 16.01
ethyl cyclopentane AZ 50 42.73 4876.20 0.02 950 0.49 0.49 0.00 969.62
n-heptane 40 36.92 10154.64 0.01 0 0.01 0.45 0.00 15.68
n-heptane AZ 40 37.41 5309.65 0.02 870 0.46 0.45 0.00 888.48
n-hexyl acetate 1200 523.21 359.07 0.49 0 0.49 0.92 0.06 188.99
n-hexyl acetate AZ 800 111.64 2.85 0.38 300 0.78 0.92 13.13 352.45
methyl amyl acetate 1000 344.29 79.90 0.41 0 0.41 0.85 0.16 99.34
methyl amyl acetate AZ 1000 309.78 646.20 0.47 900 0.84 0.85 0.29 1084.48
methylcyclohexane 50 42.80 10075.09 0.01 0 0.01 0.47 0.00 15.89
methylcyclohexane AZ 50 42.00 5136.57 0.02 900 0.47 0.47 0.00 919.26
n-pentyl propionate 1000 492.95 7453.03 0.65 0 0.65 0.91 0.03 2017.48
o-xylene 200 144.74 12659.27 0.01 0 0.01 0.79 0.00 33.75
o-xylene AZ 200 139.46 2518.04 0.07 1700 0.76 0.79 0.00 1738.47
p-cymene 300 291.17 18100.32 0.01 0 0.01 0.92 0.00 27.90
p-cymene AZ 300 288.77 842.17 0.14 2300 0.91 0.92 0.00 2340.70
dipentene 250 242.05 17326.94 0.01 0 0.01 0.92 0.00 31.84
dipentene AZ 250 240.62 2146.05 0.08 2000 0.83 0.92 0.00 2036.76
toluene 175 69.42 9905.28 0.02 0 0.02 0.56 0.00 36.52
α-pinene 160 156.73 15795.98 0.01 0 0.01 0.81 0.00 20.13
α-pinene AZ 160 155.16 2468.66 0.06 1750 0.80 0.81 0.00 1779.16
hexane 35 28.46 8666.71 0.01 0 0.01 0.21 0.00 16.50
2-MeTHF 1200 136.64 45.88 0.35 0 0.35 0.30 0.52 70.00

TABLA 4.5: Solvente y agua en la simulación.

El solvente recirculado, al igual que en los casos anteriores, al ser el mismo proceso en la mayoría
de los casos, también depende del tipo de solvente y varía si es que se agrega agua adicional al
sistema para alcanzar el punto azeotrópico. Por balance de masa el solvente alimentado a la co-
lumna de extracción es la suma entre el solvente recirculado y el solvente alimentado. La corriente
adicional de agua para el punto azeotrópico disminuye el solvente recirculado, si bien hay una
relación directa entre el solvente alimentado y el solvente recirculado, no se ve una relación directa
entre el solvente del producto de fondo y el solvente recirculado, esta relación es propia del ELV y
por eso se desplaza la fracción de solvente recirculado al aumentar la fracción molar del agua para
alcanzar el punto azeotrópico.

En general la fracción molar de agua en el tope de la columna de extracción es baja y varía ligera-
mente al agregar agua para el punto azeotrópico, aunque aumente bastante el reciclo de agua, esto
indica la estabilidad del ELL debido a la inmiscibilidad del solvente con el agua.

El agua en el proceso se maneja tal que, se compara la fracción molar de agua en el tope de la
columna de extracción con la fracción molar de agua en el punto azeotrópico con el solvente, pre-
decido por COSMOthermX22, y de manera conveniente se agrega un flujo de agua extra para
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acercarse a la fracción molar de agua del punto azeotrópico a la entrada de la columna de strip-
ping. Es conveniente agregar este flujo extra de agua cuando la diferencia de temperatura entre el
punto de ebullición con y sin esta es el suficiente para permitir un ahorro de energía en el rehervi-
dor superior al costo de agregar la corriente extra de agua. Ya que diferentes solventes requieren
diferentes cantidades de agua para alcanzar su punto azeotrópico y tienen diferentes resistencias al
calor es difícil hacer un estimado de una diferencia de temperatura mínima para la cual este resulte
beneficioso, esto se puede ejemplificar con los solventes ”dibutyl ether”, ”ethyl cyclopentane” y
”n-heptane”.

El dibutyl ether disminuye la temperatura del tope de la columna de stripping en 14.35°C, es decir,
la temperatura de evaporación del solvente, al acercarse a su punto azeotrópico; el ELV predicho
por COSMOthermX22 estima una temperatura de 92.62 °C para una fracción molar de 0.76 de
agua, que es menor a la que estima AspenPlusV11, lo cual también sucede de forma similar para
los demás compuestos, de esto se puede inferir que las fracción molares de los demás componentes
en mezcla afectan el ELV y/o que el método COSMOSAC de AspenPlusV11 no coincide completa-
mente con el modelo COSMO-RS de COSMOthermX22 más actualizado. El dibutyl ether con una
menor diferencia de temperatura logra un mayor ahorro energético que el ethyl cyclopentane y el
n-heptane, con una diferencia de temperatura un poco mayor a 20°C para estos últimos agregar
el punto azeotrópico no resulta muy rentable mirando sus consumos energéticos. La energía del
condensador es menos costosa por lo que su ahorro es un poco menos relevante que para el reher-
vidor, el diámetro de la columna de stripping aumenta un poco con AZ, lo que puede ser un costo
importante en los equipos y las energías de las bombas son muy bajas y varían muy poco.

Por otro lado, el anisol, o-xylene y los terpenos como p-cymene, dipentene y α-pinene logran un
ahorro mayor a 500 kW en el rehervidor al aplicar su punto azeotrópico con un diferencia de
temperatura superior a 50°C, el mayor ahorro lo logra el p-cymene con ∆T = 93°C y 1404 kW,
seguido por el dipenteno con ∆T = 68°C y 1204 kW. Los demás solventes a los cuales no se les
aplicó el punto azeotrópico fue debido a que su ∆T era menor a 12°C o su simulación no funcionó.

Las razones molares de destilado a alimentación se mantienen en 0.95 para la mayoría de los casos
para recuperar la mayor cantidad de solvente y agua por el tope de la columna y así purificar el
producto de fondo con los lípidos. En algunos casos, como con n-hexyl acetate, methyl amyl acetate
y 2-MeTHF, esta razón no pudo llevarse a 0.95 por que provocaba una temperatura sobre 250°C
en el producto de fondo probablemente por una solubilidad mayor con el agua o interacciones
intermoleculares desfavorables para la separación por evaporación, con el punto azeotrópico se
pudo aumentar la razón molar y así la pureza de los lípidos.

En otros casos, como el ethyl butyrate, isoamyl acetate, isobutyl acetate, n-butyl acetate, n-butyl
propionate, ethyl acetate, la simulación no pudo llevarse a cabo ya que no aceptaba el reciclo y
sin este la temperatura de fondo estaba muy sobre 250°C o la columna de extracción tenía proble-
mas de convergencia, estos solventes también resultan ser todos esteres, para los cuales puede que
puedan disolver bien la trioleína, pero no los ácidos grasos debido a su polaridad, dentro de los
solventes también hay otros esteres que si funcionaron y otros como el n-pentyl propionate, methyl
amyl acetate, n-hexyl acetate con bastante solvente o con razones destilado a alimentación meno-
res que 0.95. Los solventes polares como acetona, metanol, etanol, DMF y DMSO también fueron
probados en la simulación, pero todos llevan a temperaturas superiores a 250 °C en la columna de
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stripping con razón de 0.95, probablemente sus interacciones polares con los ácidos carboxílicos
interrumpan los dímeros y requieran más energía para su separación por evaporación, en cambio
los solventes polares no afectan los dímeros y producto de interacciones moleculares más débiles
se pueden separar más fácilmente. Por otro lado, el cloroformo también fue probado en la simula-
ción, pero también lleva a temperaturas mayores a 250 °C a razón de 0.95, quizás su recuperación
no puede ser tan alta.

Correr la simulación sin el reciclo resulta una buena práctica para comprobar la validez de los
solventes, sin el reciclo disminuye la cantidad de solvente que ingresa a la columna de extracción,
pero esto se puede solventar simplemente aumentando la cantidad de solvente alimentado hasta
que sea adecuado y luego disminuirlo al agregar el reciclo para alcanzar una alimentación óptima
de solvente a la columna de extracción, comentar también que quizás existan flujos de solvente
alimentado un poco más óptimos de los que aquí se presentan, esto se puede resolver en otra
investigación, ya que no es el objetivo principal de esta buscar la cantidad óptima más exacta para
cada solvente y probablemente requiera más de un análisis experimental.

En general el agua por el fondo de la columna de stripping es muy baja, se logra una gran sepa-
ración del agua con los lípidos producto de su diferencia de afinidad y punto de ebullición. Y el
agua recirculada, la cual aumenta con el punto azeotrópico, depende del ELV de la mezcla, una
mayor cantidad de agua producto de agregar la corriente de agua extra también ayuda a dismi-
nuir la temperatura de fondo de la columna de stripping y podría ayudar a mantener los equipos
más limpios. En un principio se consideró usar parte de la corriente de refinado como agua para
alcanzar el punto azeotrópico, el problema con esto es que también se recirculan parte de los otros
componentes disminuyendo la pureza del producto final.

Para todos los solventes que se pudo realizar su simulación correctamente, se logró alcanzar casi
una extracción total de los ácidos grasos, la clorofila a y la trioleína, solo con pequeñas variaciones
para algunos en el tercer decimal de algunos ácidos grasos. Esta extracción tan alta probablemente
tenga una disminución en su eficiencia en pruebas experimentales debido al bloqueo de la pared
celular u otras variantes. La glutamina y la dextrosa mostraron su inmiscibilidad con los solventes
apolares y su extracción fue bastante baja, exceptuando algunos solventes como el dibutyl ether,
ETBE y n-pentyl propionate que extrajeron significativamente más dextrosa que los demás. Una
mayor extracción de componentes que no sean lípidos afectan su pureza en el producto, la cual
alcanza valores entre 0.63 y 0.85 (hexano) y puede ser muy levemente aumentada con el punto
azeotrópico en algunos solventes. Los solventes que logran mayores purezas son cyclohexane,
ethyl cyclopentane, n-heptane, methylcyclohexane, toluene y hexane con valores sobre 0.8.

Una propuesta para la clorofila, que muestra afectar más significativamente la pureza del produc-
to, es que luego de la columna de extracción se haga una extracción ácido-base para purificar la
mezcla [24] y que vaya a la columna de stripping sin clorofila ni impurezas, es mejor realizar esta
extracción ácido-base después de la columna de extracción para evitar reacciones indeseadas en
la mezcla y solubilizar nuevos compuestos con los solventes. Ya que purificar la mezcla no afec-
taría su composición lipídica principal la simulación también sería una referencia válida para la
separación de una mezcla purificada.
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Condiciones columna de stripping Consumos energéticos

Solvente
Razón molar
destilado/alim

Temperatura
fondo strp
(°C) [7]

Temperatura
tope strp
(°C) [8]

Diámetro
(m)

Energía
bomba 1
(kW)

Energía
rehervidor
(kW)

Energía
condensador
(kW)

Energía
bomba 2
(kW)

anisole 0.95 222.99 148.76 2.4384 0.68 2323.73 -2115.00 1.25
anisole AZ 0.95 234.93 97.77 2.5908 0.27 1822.70 -1594.28 0.38
cyclohexane 0.95 217.58 71.64 2.1336 0.60 1275.79 -1088.17 0.89
dibutyl ether 0.95 231.96 122.17 2.7432 0.67 2648.71 -2395.77 1.22
dibutyl ether AZ 0.95 229.27 107.82 2.8956 0.41 2334.14 -2084.79 0.66
ETBE 0.95 224.32 94.28 2.5908 0.44 1943.35 -1724.10 0.73
ethyl cyclopentane 0.95 228.85 94.17 2.286 0.69 1542.21 -1339.89 1.12
ethyl cyclopentane AZ 0.95 231.15 70.83 2.4384 0.40 1469.73 -1227.24 0.63
n-heptane 0.95 228.36 90.44 2.286 0.76 1532.29 -1331.05 1.26
n-heptane AZ 0.95 227.24 69.59 2.4384 0.46 1453.03 -1214.60 0.76
n-hexyl acetate 0.60 232.25 129.40 1.0668 0.13 453.90 -189.71 0.05
n-hexyl acetate AZ 0.75 140.57 92.88 1.3716 0.10 362.79 -251.82 0.03
methyl amyl acetate 0.45 232.93 108.90 0.9144 0.11 325.28 -81.81 0.02
methyl amyl acetate AZ 0.90 234.29 99.93 2.1336 0.17 1096.87 -856.67 0.16
methylcyclohexane 0.95 237.95 98.29 2.286 0.68 1582.65 -1369.84 1.10
methylcyclohexane AZ 0.95 239.39 76.32 2.4384 0.41 1498.51 -1246.99 0.65
n-pentyl propionate 0.95 231.93 132.59 2.7432 0.53 2798.84 -2536.06 0.91
o-xylene 0.95 228.64 148.26 2.5908 0.75 2384.06 -2167.37 1.37
o-xylene AZ 0.95 230.56 96.22 2.5908 0.30 1824.32 -1584.20 0.45
p-cymene 0.95 231.95 179.86 2.8956 1.05 3411.81 -3172.06 1.97
p-cymene AZ 0.95 232.21 86.79 2.8956 0.25 2007.88 -1757.11 0.31
dipentene 0.95 233.87 174.71 2.7432 1.02 3193.17 -2957.01 1.93
dipentene AZ 0.95 234.10 106.63 2.7432 0.29 1989.35 -1731.72 0.43
toluene 0.95 233.41 116.31 2.4384 0.61 1759.31 -1546.59 1.07
α-pinene 0.95 227.56 150.79 2.5908 0.93 2511.01 -2296.33 1.67
α-pinene AZ 0.95 228.06 91.70 2.5908 0.28 1769.42 -1526.19 0.40
hexane 0.95 208.08 60.83 2.1336 0.69 1182.13 -1005.52 1.00
2-MeTHF 0.40 233.00 99.00 0.9144 0.10 276.13 -57.35 0.01

TABLA 4.6: Condiciones columna de stripping y consumos energéticos de la simula-
ción.

Una propuesta más detallada para el tratamiento de la clorofila e impurezas, figura 4.5, sería pri-
mero agregar una base como NaOH o NaHCO3 a la corriente resultante del tope de la columna
de extracción lo cual hidrolizaría los triglicéridos y los converitiría junto con los ácidos grasos en
sales de ácidos carboxílicos solubles en agua, esto separaría la mezcla en una fase acuosa y otra
fase con el solvente [32]. Las impurezas no ácidas (e impurezas débilmente ácidas) permanecen en
la fase del solvente, la cual se separa de la fase acuosa y se recircula a la columna de extracción. La
fase acuosa luego se acidifica, con un ácido mineral que puede ser HCl o ácido sulfúrico [24], para
regenerar los ácidos, los ácidos nuevamente insolubles en agua se disuelven en una nueva porción
de solvente, calentados y mezclados para separarlos de un posible precipitado sólido donde queda
la clorofila [24]. Finalmente, la nueva fase de solvente con ácidos grasos purificados es llevada a la
columna de stripping para separar el solvente de los lípidos. A este nuevo sistema también se le
podría agregar una corriente de agua extra para el punto azeotrópico y quizás recircular de alguna
forma el ácido mineral o la base del paso anterior a la columna de stripping. Este proceso no es
simulado debido a las reacciones que ocurren y las separaciones de distintas fases.
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Componentes fondo columna de stripping (kg/h) [7]

Solvente
Ácido
Palmítico

Ácido
Esteárico

Ácido
Oleico

Ácido
Linoleico

Glutamina D-glucosa Clorofila a Trioleína
Pureza
lípidos
extraídos

anisole 320.000 48.400 563.200 322.000 0.029 0.199 200.000 200.000 0.764
anisole AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.595 0.164 200.000 200.000 0.782
cyclohexane 320.000 48.400 563.200 322.000 0.006 0.001 200.000 200.000 0.842
dibutyl ether 320.000 48.400 563.200 322.000 0.104 13.955 200.000 200.000 0.686
dibutyl ether AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.064 4.630 200.000 200.000 0.690
ETBE 320.000 48.400 563.200 322.000 0.529 32.043 200.000 200.000 0.761
ethyl cyclopentane 320.000 48.400 563.200 322.000 0.004 0.000 200.000 200.000 0.837
ethyl cyclopentane AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.026 0.002 200.000 200.000 0.838
n-heptane 320.000 48.400 563.200 322.000 0.002 0.000 200.000 200.000 0.841
n-heptane AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.014 0.001 200.000 200.000 0.841
n-hexyl acetate 320.000 48.400 563.200 322.000 1.028 0.820 200.000 200.000 0.634
n-hexyl acetate AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 1.949 0.125 200.000 200.000 0.793
methyl amyl acetate 320.000 48.400 563.200 322.000 1.212 0.259 200.000 200.000 0.697
methyl amyl acetate AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.984 0.788 200.000 200.000 0.710
methylcyclohexane 320.000 48.400 563.200 322.000 0.004 0.000 200.000 200.000 0.838
methylcyclohexane AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.024 0.001 200.000 200.000 0.838
n-pentyl propionate 320.000 48.400 563.200 322.000 2.764 29.577 200.000 200.000 0.633
o-xylene 319.999 48.400 563.200 322.000 0.013 0.002 200.000 200.000 0.784
o-xylene AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.347 0.020 200.000 200.000 0.787
p-cymene 319.993 48.400 563.196 321.996 0.003 0.000 200.000 200.000 0.718
p-cymene AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.847 0.031 200.000 200.000 0.719
dipentene 319.997 48.400 563.198 321.998 0.003 0.000 200.000 200.000 0.739
dipentene AZ 319.999 48.400 563.200 322.000 0.309 0.014 200.000 200.000 0.740
toluene 320.000 48.400 563.200 322.000 0.027 0.006 200.000 200.000 0.823
α-pinene 319.997 48.400 563.198 321.997 0.003 0.000 200.000 200.000 0.778
α-pinene AZ 320.000 48.400 563.200 322.000 0.207 0.008 200.000 200.000 0.779
hexane 320.000 48.400 563.200 322.000 0.004 0.000 200.000 200.000 0.846
2-MeTHF 319.705 48.392 562.890 321.506 0.558 0.153 200.000 200.000 0.788

TABLA 4.7: Extracción final de componentes de la simulación.

FIGURA 4.5: Propuesta de extracción ácido-base integrada al proceso.
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4.6. Indicadores del proceso de extracción

Finalmente se tienen el análisis económico del proceso en las tablas 4.8 para las utilidades y 4.9
para los costos de inversión. Los indicadores técnicos y ambientales en la tabla 4.10.

Solvente
Costo
solvente
(USD/kg)

Costo flujo
solvente
(MUSD/año)

Costo
agua AZ
(MUSD/año)

Energía
bomba 1 y 2
(MUSD/año)

Costo energía
rehervidor
(MUSD/año)

Costo agua
condensador
(MUSD/año)

Precio
lípidos
(MUSD/año)

Utilidades
(MUSD/año)

anisole $ 9.00 $ 45.360 $ - $ 0.002 $ 0.414 $ 0.025 $ 27.381 $ -18.420
anisole AZ $ 9.00 $ 45.360 $ 0.026 $ 0.001 $ 0.324 $ 0.019 $ 27.381 $ -18.350
cyclohexane $ 1.40 $ 0.588 $ - $ 0.002 $ 0.227 $ 0.013 $ 27.381 $ 26.551
dibutyl ether $ 4.50 $ 15.120 $ - $ 0.002 $ 0.472 $ 0.029 $ 27.381 $ 11.759
dibutyl ether AZ $ 4.50 $ 15.120 $ 0.023 $ 0.001 $ 0.416 $ 0.025 $ 27.381 $ 11.796
ETBE $ 0.73 $ 3.066 $ - $ 0.001 $ 0.346 $ 0.021 $ 27.381 $ 23.947
ethyl cyclopentane $ 1.45 $ 0.609 $ - $ 0.002 $ 0.275 $ 0.016 $ 27.381 $ 26.479
ethyl cyclopentane AZ $ 1.45 $ 0.609 $ 0.015 $ 0.001 $ 0.262 $ 0.015 $ 27.381 $ 26.480
n-heptane $ 1.90 $ 0.638 $ - $ 0.002 $ 0.273 $ 0.016 $ 27.381 $ 26.451
n-heptane AZ $ 1.90 $ 0.638 $ 0.013 $ 0.001 $ 0.259 $ 0.015 $ 27.381 $ 26.454
n-hexyl acetate $ 2.00 $ 20.160 $ - $ 0.000 $ 0.081 $ 0.002 $ 27.381 $ 7.137
n-hexyl acetate AZ $ 2.00 $ 13.440 $ 0.005 $ 0.000 $ 0.065 $ 0.003 $ 27.381 $ 13.868
methyl amyl acetate $ 2.00 $ 16.800 $ - $ 0.000 $ 0.058 $ 0.001 $ 27.381 $ 10.522
methyl amyl acetate AZ $ 2.00 $ 16.800 $ 0.014 $ 0.000 $ 0.195 $ 0.010 $ 27.381 $ 10.361
methylcyclohexane $ 1.60 $ 0.672 $ - $ 0.002 $ 0.282 $ 0.016 $ 27.381 $ 26.409
methylcyclohexane AZ $ 1.60 $ 0.672 $ 0.014 $ 0.001 $ 0.267 $ 0.015 $ 27.381 $ 26.412
n-pentyl propionate $ 3.00 $ 25.200 $ - $ 0.002 $ 0.498 $ 0.030 $ 27.381 $ 1.651
o-xylene $ 1.76 $ 2.957 $ - $ 0.002 $ 0.424 $ 0.026 $ 27.381 $ 23.971
o-xylene AZ $ 1.76 $ 2.957 $ 0.026 $ 0.001 $ 0.325 $ 0.019 $ 27.381 $ 24.053
p-cymene $ 9.00 $ 22.680 $ - $ 0.003 $ 0.607 $ 0.038 $ 27.380 $ 4.052
p-cymene AZ $ 9.00 $ 22.680 $ 0.035 $ 0.001 $ 0.357 $ 0.021 $ 27.381 $ 4.286
dipentene $ 7.50 $ 15.750 $ - $ 0.003 $ 0.568 $ 0.035 $ 27.381 $ 11.024
dipentene AZ $ 7.50 $ 15.750 $ 0.031 $ 0.001 $ 0.354 $ 0.021 $ 27.381 $ 11.224
toluene $ 0.73 $ 1.073 $ - $ 0.002 $ 0.313 $ 0.018 $ 27.381 $ 25.974
α-pinene $ 4.50 $ 6.048 $ - $ 0.003 $ 0.447 $ 0.027 $ 27.381 $ 20.855
α-pinene AZ $ 4.50 $ 6.048 $ 0.027 $ 0.001 $ 0.315 $ 0.018 $ 27.381 $ 20.972
hexane $ 1.10 $ 0.323 $ - $ 0.002 $ 0.210 $ 0.012 $ 27.381 $ 26.833
2-MeTHF $ 5.25 $ 52.920 $ - $ 0.000 $ 0.049 $ 0.001 $ 27.356 $ -25.613

TABLA 4.8: Análisis de utilidades del proceso

Del análisis económico se puede ver más a detalle la rentabilidad de cada solvente y de agregar una
corriente extra de agua para su punto azeotrópico. El indicador clave en este caso son las utilidades
anuales, el precio de los lípidos en general tiene poca variación ya que los solventes seleccionados
para la evaluación tienen una gran capacidad de extracción. Los costos fijos se consideran aparte
como la suma de los costos de los equipos instalados. Este análisis no contempla el costo de los
trabajadores de la planta ni de las instalaciones anexas.
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El costo del solvente es un factor determinante, así como la cantidad de solvente que se pierde por
el refinado y la que se va con el producto, siempre se perderá una parte del solvente alimentado
por el refinado y otra se irá con el producto, la idea es que esto no forme una pérdida importante
con respecto al costo general del proceso. Por ejemplo, el anisol ya tiene un costo elevado como
solvente y su flujo necesario es alto, sus pérdidas por el refinado también son elevadas y el uso del
punto azeotrópico no alcanza a hacer una diferencia en las utilidades, por lo cual no es un solvente
viable, como tampoco lo es el 2-MeTHF.

En general la mayoría de los solventes tienen utilidades positivas, las cuales corresponderían a las
ganancias netas del proceso, luego de cubrir los costos fijos. Los solventes con un mayor margen
de ganancias tienen utilidades sobre 26 MUSD/año, en este grupo se encuentran el cyclohexane,
ethyl cyclopentane, n-heptane, methylcyclohexane, toluene y hexane. A los cuales les siguen el
ETBE y el o-xylene con utilidades cercanas a 24 MUSD/año y el α-pinene con ganancias cercanas
a 21 MUSD/año. Utilidades anuales por debajo de los 10 MUSD/año no son deseables por lo que
el p-cymene y n-hexyl acetate no serían opciones viables económicamente y utilidades entre 10 y
15 MUSD/año como para el n-hexyl acetate AZ, dibutyl ether, dipentene y methyl amyl acetate
tampoco serían muy rentables, estos solventes conllevan un muy alto costo como materia prima
bien por su precio en el mercado o por su requerimiento.

Agregar la corriente extra de agua para alcanzar el azeótropo entre el agua y el solvente y evaporar
a una menor temperatura en la columna de stripping no siempre es muy rentable. Los solventes
methyl cyclohexane, n-heptane y ethyl cyclopentane tienen mejoras en las utilidades anuales me-
nores a 3500 USD/año con solo un pequeño ahorro en el rehervidor, incluso el methyl amyl acetate
tiene una disminución en sus utilidades de 161 mil USD/año con un mayor consumo en el reher-
vidor. El dibutyl ether logra mejoras de 37.5 mil USD/año y luego están el p-cymene, dipentene,
α-pinene y o-xylene con mejoras entre 234 y 82 mil USD/año respectivamente que se coindicen con
sus diferencias de punto de ebullición con el azeótropo. El n-hexyl acetate es el que logra la mejora
más alta en utilidades con 6.7 MUSD/año ya que logra disminuir el requerimiento de solvente
principalmente.

Para el n-pentyl propionate no se encontró un precio, así que se realizó un pequeño análisis de
sensibilidad para el cual con un precio sobre 3 USD/kg de solvente este ya no es rentable.

Los costos fijos o costos de inversión en general no representan un porcentaje mayor al 10 % de las
utilidades, excepto para el n-pentyl propionate y p-cymene que tampoco entregan utilidades muy
grandes. Por otro lado, el uso del punto azeotrópico suele aumentar un poco los costos fijos, que en
este análisis dependen principalmente del diámetro de la columna de stripping, debido a un mayor
flujo por la corriente extra de agua. Si bien el cálculo del costo instalado de la columna de extracción
es aproximado con el diámetro y metodología de la columna de stripping, así como, las bombas, el
rehervidor y condensador juntos como el 50 % de la misma, el diámetro de la columna de stripping
como la capacidad de los equipos deben variar en forma proporcional con la variación de los flujos
de alimentación del proceso y el método de cálculo del costo instalado dado por Towler (2013) [66]
sigue siendo una estimación, por lo que el costo fijo real del proceso debe estar dentro del orden
de magnitud y además no supone un gran porcentaje de las utilidades anuales.



Capítulo 4. Resultados y Discusión 63

Solvente
Ci columna
de extracción
(MUSD)

Ci columna
de stripping
(MUSD)

50 % Columna strp
Bbs, rehv y cndr
(MUSD)

Costos fijos
(MUSD)

Porcentaje
costos fijos de
utilidades anuales

anisole $ 0.281 $ 0.223 $ 0.112 $ 0.616 -3.34
anisole AZ $ 0.291 $ 0.230 $ 0.115 $ 0.635 -3.46
cyclohexane $ 0.261 $ 0.211 $ 0.105 $ 0.578 2.18
dibutyl ether $ 0.301 $ 0.236 $ 0.118 $ 0.655 5.57
dibutyl ether AZ $ 0.311 $ 0.242 $ 0.121 $ 0.674 5.71
ETBE $ 0.291 $ 0.230 $ 0.115 $ 0.635 2.65
ethyl cyclopentane $ 0.271 $ 0.217 $ 0.109 $ 0.597 2.25
ethyl cyclopentane AZ $ 0.281 $ 0.223 $ 0.112 $ 0.616 2.33
n-heptane $ 0.271 $ 0.217 $ 0.109 $ 0.597 2.26
n-heptane AZ $ 0.281 $ 0.223 $ 0.112 $ 0.616 2.33
n-hexyl acetate $ 0.194 $ 0.168 $ 0.084 $ 0.447 6.26
n-hexyl acetate AZ $ 0.213 $ 0.180 $ 0.090 $ 0.484 3.49
methyl amyl acetate $ 0.185 $ 0.162 $ 0.081 $ 0.429 4.07
methyl amyl acetate AZ $ 0.261 $ 0.211 $ 0.105 $ 0.578 5.57
methylcyclohexane $ 0.271 $ 0.217 $ 0.109 $ 0.597 2.26
methylcyclohexane AZ $ 0.281 $ 0.223 $ 0.112 $ 0.616 2.33
n-pentyl propionate $ 0.301 $ 0.236 $ 0.118 $ 0.655 39.65
o-xylene $ 0.291 $ 0.230 $ 0.115 $ 0.635 2.65
o-xylene AZ $ 0.291 $ 0.230 $ 0.115 $ 0.635 2.64
p-cymene $ 0.311 $ 0.242 $ 0.121 $ 0.674 16.64
p-cymene AZ $ 0.311 $ 0.242 $ 0.121 $ 0.674 15.73
dipentene $ 0.301 $ 0.236 $ 0.118 $ 0.655 5.94
dipentene AZ $ 0.301 $ 0.236 $ 0.118 $ 0.655 5.83
toluene $ 0.281 $ 0.223 $ 0.112 $ 0.616 2.37
α-pinene $ 0.291 $ 0.230 $ 0.115 $ 0.635 3.05
α-pinene AZ $ 0.291 $ 0.230 $ 0.115 $ 0.635 3.03
hexane $ 0.261 $ 0.211 $ 0.105 $ 0.578 2.15
2-MeTHF $ 0.185 $ 0.162 $ 0.081 $ 0.429 -1.67

TABLA 4.9: Análisis costos de inversión del proceso

La recuperación de lípidos es casi total para todos los casos en la simulación excepto para el 2-
MeTHF que tampoco es viable. El solvente requerido, SR, en los mejores casos es bajo, teniendo
los valores más altos para el 2-MeTHF, n-hexyl acetate, que disminuye un poco con su AZ, methyl
amyl acetate, n-pentyl propionate y anisole.

Los kW CHP consideran la energía en forma de vapor y eléctrica de cada solvente en el proceso,
lo cual se asocia a los kWh por kg de lípido y esto a sus kg de CO2 equivalente, GWP, como una
forma de medir su impacto ambiental.

El valor más alto de GWP es para el p-cymene sin su AZ, descartándolo definitivamente como un
solvente viable por sí solo, sin embargo, como es el que más agua usa para su azeótropo y esto
también puede traer repercusiones ambientales, además de tener las ganancias más bajas, queda
descartado junto con su azeótropo igualmente.
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Solvente
Recuperación
de lípidos ( %)

SR
(kg solvente/kg lípido)

kW CHP
EI

(kW CHP/(kg lípido/h))
GWP

(kg CO2 equiv./kg lípido)

anisole 100.00 0.48 2326 1.86 0.34
anisole AZ 100.00 0.48 1823 1.45 0.26
cyclohexane 100.00 0.04 1277 1.02 0.19
dibutyl ether 100.00 0.32 2651 2.11 0.38
dibutyl ether AZ 100.00 0.32 2335 1.86 0.34
ETBE 100.00 0.40 1945 1.55 0.28
ethyl cyclopentane 100.00 0.04 1544 1.23 0.22
ethyl cyclopentane AZ 100.00 0.04 1471 1.17 0.21
n-heptane 100.00 0.03 1534 1.22 0.22
n-heptane AZ 100.00 0.03 1454 1.16 0.21
n-hexyl acetate 100.00 0.96 454 0.36 0.07
n-hexyl acetate AZ 100.00 0.64 363 0.29 0.05
methyl amyl acetate 100.00 0.80 325 0.26 0.05
methyl amyl acetate AZ 100.00 0.80 1097 0.88 0.16
methylcyclohexane 100.00 0.04 1584 1.26 0.23
methylcyclohexane AZ 100.00 0.04 1500 1.20 0.22
n-pentyl propionate 100.00 0.80 2800 2.23 0.41
o-xylene 100.00 0.16 2386 1.90 0.35
o-xylene AZ 100.00 0.16 1825 1.46 0.26
p-cymene 100.00 0.24 3415 2.72 0.50
p-cymene AZ 100.00 0.24 2008 1.60 0.29
dipentene 100.00 0.20 3196 2.55 0.46
dipentene AZ 100.00 0.20 1990 1.59 0.29
toluene 100.00 0.14 1761 1.40 0.26
α-pinene 100.00 0.13 2514 2.01 0.36
α-pinene AZ 100.00 0.13 1770 1.41 0.26
hexane 100.00 0.03 1184 0.94 0.17
2-MeTHF 99.91 0.96 276 0.22 0.04

TABLA 4.10: Indicadores técnicos y ambientales del proceso.

Los solventes que más energía consumen son los que mayor GWP tienen, esto no significa que
también sean los más costosos o que menor ganancias tengan, porque como se ha visto también
depende bastante del costo de compra del solvente. Lo que es claro es que el uso del azeótropo
disminuye el gasto energético en el rehervidor y esto su GWP.

Del grupo con utilidades sobre 26 MUSD/año, donde se encuentran el cyclohexane, ethyl cyclo-
pentane, n-heptane, methylcyclohexane, toluene y hexane. Se tiene que: también poseen los me-
nores precios en el mercado y valores de SR, excepto por el tolueno que lo compensa con el precio
más bajo; sus kW CHP se encuentran entre 1000 y 2000; sus valores de EI se encuentran entre 0.9 y
1.4, con el menor valor para el hexano y mayor para el tolueno; y los valores de GWP están entre
0.17 y 0.26, marcados para el hexano y tolueno respectivamente. Estos solventes marcan buenos
indicadores técnicos, económicos y ambientales. Sin embargo, el último factor excluyente es su
seguridad o peligrosidad para la salud o el medio ambiente de acuerdo a su hoja de seguridad,
según esta todos estos solventes son peligrosos para la salud o para la vida acuática, excepto por
el ethyl cyclopentane.
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Se puede estimar que solventes con menos de 2000 kW CHP y menos de 0.29 GWP son aceptables
para un proceso con bajo impacto ambiental. Además, la gran capacidad de captura de CO2 de
las microalgas, 10 a 50 veces más eficientes que plantas más grandes, puede mitigar estas y otras
emisiones [3]. De hecho, las microalgas pueden capturar CO2 de la atmósfera, gases industriales
y en forma de carbonatos solubles. Una baja concentración de CO2 en la atmósfera puede reducir
el crecimiento de las microalgas debido a una limitación de transferencia de materia y la eficiencia
de la captura de CO2 por las microalgas aumenta con los gases de combustión de las centrales
eléctricas que tienen hasta un 15 % de CO2 [3], por lo que un cultivo de microalgas o tratamiento de
aguas residuales en conjunto puede ser ubicado de forma sinérgica cerca de una planta CHP, donde
el CO2 emitido puede ser convenientemente secuestrado por las microalgas como una fuente de
sus nutrientes [75].

Los solventes con utilidades sobre 21 MUSD/año son el ETBE, o-xylene y α-pinene, en orden de-
creciente. El ETBE necesita 0.4 kg de solvente por kg de lípidos, lo cual compensa con su bajo costo
y la energía cercana a 2000 kW CHP que requiere lo lleva a un GWP no tan elevado de 0.28. Ya que
en prácticamente todos los solventes la recuperación de lípidos es del 100 % el EI depende prin-
cipalmente de la energía requerida. Ahora viendo el o-xylene y α-pinene su SR es cercano a 0.15
y su EI disminuye un 23 % y un 30 % respectivamente con su azeótropo, bajando así su impacto
ambiental, esto sumado a las mejorías en las utilidades hace que aplicar el punto azeotrópico en
estos dos solventes sea la mejor opción. En cuanto a la peligrosidad, los tres pueden llegar a ser
peligrosos para la salud y la vida acuática, considerando esto, un menor SR indicaría un menor
impacto ambiental, dejando al o-xylene y α-pinene como mejores opciones en este caso.

El dibutyl ether, n-hexyl acetate AZ, methyl amyl acetate y dipentene son las últimas opciones de
solvente, con unas utilidades cercanas a 12 MUSD/año. Dentro de estos destaca el n-hexyl acetate
que por sí solo ocupa casi un kg de solvente por kg de lípidos, sin embargo, su costo no es elevado
y usa menos de 500 kW CHP, teniendo uno de los valores de EI y GWP más bajos, su opción más
viable es usar su punto azeotrópico, donde sus utilidades son casi el doble que por sí solo, esto
debido a que disminuye su requerimiento de solvente (SR) en 0.32 y un poco la energía llegando
a valores de 0.29 y 0.05 de EI y GWP respectivamente. Un caso parecido es el del methyl amyl
acetate, pero el uso de su punto azeotrópico no disminuye su SR, por lo que su mejor opción es
sin este, aunque sigue teniendo un SR de 0.8 su requerimiento de energía es el más bajo con un
EI de 0.26 y un GWP de 0.05. El dibutyl ether tampoco disminuye su SR con su azeótropo, solo
disminuye un poco sus kW CHP a 2335, mejorando levemente sus utilidades y su GWP. Estos
solventes también tienen cierta peligrosidad a la salud y la vida acuática.

El dipentene muestra casi la menor utilidad sobre los 10 MUSD/año, aunque su precio es uno de
los más elevados logra mantenerse por un SR de 0.2, su consumo energético es también uno de
los más elevados, pero logra disminuirse en un 38 % gracias al uso de su punto azeotrópico, y así
aunque no disminuya su SR, logra bajar su EI y su GWP un 38 y 37 % y aumentar sus ganancias
en 0.2 MUSD/año. Por lo que el punto azeotrópico para el limoneno muestra ser su mejor opción.
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Mirando las hojas de seguridad todos los solventes pueden llegar a ser peligrosos para la salud o
la vida acuática, lo que es principalmente preocupante por la corriente de refinado que sale del sis-
tema con una porción del solvente alimentado, que depende del ELL en la columna de extracción,
y la biomasa con las proteínas y la celulosa. En este aspecto, la peligrosidad puede verse mitigada
por una baja concentración del solvente en la descarga y un sistema tratamiento de residuos o de
valorización para la biomasa restante. Los solventes seleccionados por [25] para ser evaluados, ex-
cepto por el hexano, pasaron por un filtro de salud, seguridad y medioambiente (HSE category),
entonces lo relevante en este sentido es un bajo SR, un consumo energético cercano o menor a 2000
kW CHP y unas utilidades aceptables, que puedan cubrir los costos fijos en poco tiempo y que
haga el proceso rentable al largo plazo. Para esto las mejores opciones de solvente muestran ser
el ciclohexano, etil ciclopentano, heptano, metil ciclohexano y con su punto azeotrópico con agua
el o-xileno y α-pinene, de acuerdo a las consideraciones presentadas en esta investigación. Por úl-
timo, quedaría evaluar el impacto ambiental real que tendrían estos solventes en una descarga al
medioambiente o los niveles de concentración aceptables para evitar la contaminación y el uso del
agua para el azeótropo, que si es mayor al beneficio se podría prescindir de esta.
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5. Conclusiones

Las microalgas tienen compuestos de alto valor agregado, no solo los lípidos en el producto del
proceso de extracción, sino también proteínas, celulosa libre de lignina y pigmentos que pueden
ser tratados y revalorizados. El proceso de extracción de lípidos de microalgas puede también
ser integrado en el tratamiento de aguas residuales y mitigación de CO2 en plantas de vapor y
electricidad.

El modelo de la molécula de clorofila a neutra, creado con el método COSMO y la parametrización
BP-TZVPD-FINE en el pograma TmoleX 4.5.3 de BIOVIA y tratado con el método COSMO-RS en
el programa COSMOthermX22 de BIOVIA, muestra una gran distribución apolar y miscibilidad
con los solventes apolares seleccionados al igual que los lípidos.

Los compuestos, modelados con la parametrización BP-TZVPD-FINE y el método COSMO-RS,
en mezcla con distribuciones de densidad de carga polar similares desvían negativamente de la
idealidad o su coeficiente de actividad es cercano a cero, lo que muestra que las moléculas en solu-
ción experimentan fuerzas predominantemente atractivas o afinidad y que la solución tiende a ser
homogénea (miscible). Distribuciones polares disimilares para compuestos en mezcla presentan
interacciones moleculares repulsivas entre ellos y no se mezclan, con valores de energía de exceso
de Gibbs positivos entre el agua (compuesto polar) y los solventes (compuestos mayormente apo-
lares) o coeficientes de actividad positivos entre los solventes y las proteínas y carbohidratos, esta
inmiscibilidad puede producir también equilibrios líquido-líquido.

Lo que afecta principalmente la pureza de los lípidos en el producto final es la clorofila con solo
trazas de glutamina y d-glucosa. Una extracción ácido-base integrada al sistema después de la
columna de extracción permitiría aumentar la pureza de los lípidos en el producto final sobre un
70 %, evitando reacciones indeseadas en la mezcla.

Los solventes más rentables y sustentables según las consideraciones de esta investigación son
ciclohexano, etil ciclopentano, heptano, metil ciclohexano y con su punto azeotrópico con agua
el o-xileno y α-pineno. Estos con una recuperación del 100 % y purezas sobre el 77 % para los
lípidos en el producto final de la simulación, requerimientos de solvente entre 0.03 y 0.16 (kg
solvente/kg lípido), emisiones entre 0.19 y 0.26 (kg CO2 equiv./kg lípido) y utilidades entre 20.9 y
26.5 MUSD/año.
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Un análisis termodinámico, indica que los puntos azeotrópicos del solvente con agua pueden lle-
gar a disminuir el consumo energético, temperatura del producto y costo económico del proceso
para solventes con puntos de ebullición elevados. Este efecto, logra desplazar el equilibrio líquido-
vapor recirculando más agua y menos solvente en función de la fracción molar del punto azeotró-
pico de la mezcla. Con esto se mitiga el impacto ambiental al disminuir las emisiones de kg de CO2
equivalente al consumir menos energía de la planta de vapor y electricidad.

La sustentabilidad del proceso de extracción de lípidos mediante solventes está ligada principal-
mente al solvente y al consumo energético. El mayor costo del proceso está en el solvente como
materia prima y el consumo energético del rehervidor de la columna de destilación. Las emisio-
nes de kg de CO2 equivalente dependen del consumo de energía eléctrica y de vapor del proceso,
mientras que el tipo de solvente y su requerimiento influyen en la salud, seguridad y medioam-
biente. El consumo energético y el requerimiento de solvente son así factores determinantes en la
rentabilidad y el impacto ambiental del proceso.
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FIGURA 6.1: Perfil de ácidos grasos de microalgas.
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