
I 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

ANEXO 1: BOMBA RECIPROCANTE DE ÉMBOLOS TRÍPLEX CAT 

PUMPS 3801KM.CO2 [TECNIFLOW, 2013], [CAT PUMPS, 2009], [CAT 

PUMPS, 2011] 
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ANEXO 2: INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PLACAS SOLDADAS 

ALFA LAVAL AXP14[ALFA LAVAL] 
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ANEXO 3: REGULADOR DE PRESIÓN DE 0 A 500 ´PSI SWAGELOK KHR 

[SWAGELOK, 2013] 
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ANEXO 4: COMPRESOR HERMÉTICO ALTERNATIVOPARA 

REFRIGERANTE R-134a DANFOSS SC18GH [DANFOSS, 2011],       

[DANFOSS, 2013] 
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ANEXO 5: REGULADOR DE PRESIÓN DE 0 A 100 ´PSI SWAGELOK KLF 

[SWAGELOK, 2013] 
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ANEXO 6: BOMBA CENTRÍFUGA HIDROSTAL 32-125[HIDROSTAL, 2012] 
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ANEXO 7: ACEROS INOXIDABLES 
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ANEXO 8: VÁLVULAS DE BOLA INOXIDABLES 
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ANEXO 9: VALORES MÁXIMOS PARA EL ESFUERZO ADMISIBLE ( σadm) 

DE MATERIALES FERROSOS PARA UTILIZAR CON EL CÓDIGO ASME 

SECCIÓN VIII DIVISIÓN 1 
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ANEXO 10: VALORES MÁXIMOS PARA EL ESFUERZO ADMISIBLE 

(σadm) DE MATERIALES FERROSOS PARA UTILIZAR CON EL CÓDIGO 

ASME SECCIÓN VIII DIVISIÓN 2 
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ANEXO 11: TUBERÍAS INOXIDABLES AISI 316 SIN COSTURA 
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ANEXO 12: CÁLCULOS DE LAS CONDICIONES TERMODINÁMICAS 

PARA LAS OPCIONES PROPUESTAS 
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La selección de los equipos más adecuados para la extracción de la oleorresina de 

páprika mediante CO2 en estado supercrítico se necesita conocer los estados 

termodinámicos con los que trabaja el equipo en sus diferentes procesos en base a las 

condiciones recomendables para una extracción eficiente de la páprika según lo visto 

en la sección 1.5, para esto evaluaremos la mejor opción técnica-económica: 

 

 

A-12.1. Primera solución propuesta 

 

 

La primera opción que se analizará es llegar mediante un sistema de bombeo y un 

intercambiador de calor a las condiciones recomendadas para la extracción de la 

oleorresina de páprika (Pextracción = 400 bar, Textracción = 55 °C). Además, se está 

considerando que el CO2 que quede después de la separación con la oleorresina de 

páprika, se deberá poder reutilizar en el proceso. En la figura A-12.1 se muestra un 

diagrama de la primera opción que tenemos para realizar la planta de extracción.  

A Recipiente Pulmón

B Intercambiador de Calor C Bomba

1 2

E Recipiente de Extracción 
con calentador

3

F Valvula

4

G Intercambiador de Calor
H Separador

56

ENFRIAMIENTO

CALENTAMIENTO

COMPRESIÓN

EXPANSIÓN
CALENTAMIENTO

Depósito manu al de 
páprika en polvo

I Almacenamiento 
de CO2 residual

Depósito oleorresina de páprika

D Intercambiador de Calor

7 |

 

Figura A-12.1: Esquema de los estados termodinámicos de la planta piloto. (Elaboración propia) 

 

a) Estado 1: En este estado el CO2 se encuentra en estado líquido saturado a una 

temperatura ambiente (Tamb = 20 °C), el cual se debe encontrar acumulado en un 

tanque pulmón, para asegurar que la bomba siempre trabaje con carga. El CO2es 

suministrado medianteuna botella de dióxido de carbono líquido, la cual se adquiere 

comercialmente como fuente de materia prima, así como también del CO2 que se 

recupere del proceso y se haga recircular. El estado de la sustancia en esta etapa se 
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encuentra definido por los siguientes parámetros: P1 = 57,3 bar, T1 = 20° C, líquido 

saturado (x = 0). 

 

b) Estado 2: En este estado el proceso consiste en asegurar que el CO2 se 

encuentre en todo momento en estado de líquido subenfriado, debido a que cualquier 

rastro de vapor sería suficiente para dañar la bomba por cavitación al momento de 

presurizar el fluido. Además, de acuerdo al estado 1, el líquido suministrado por la 

botella de CO2 líquido, se encuentra en estado de líquido saturado, lo cual quiere 

decir que al momento que la bomba requiera succionar el CO2 este entraría en estado 

vapor lo que haría que haría que la bomba cavite, para evitar esta situación debe 

haber una diferencia positiva de presión entre la presión del CO2 (PCO2) y su 

respectiva presión de vapor  (Pvap). 

 

,̂-.
− L̂�* > 0         (A-12.1) 

 

En la figura A-12.2 se observa que si el estado 2’, el cual es igual al estado 1, se 

comprime isoentrópicamente hasta la presión de 400 bar, se observa que el fluido 

alcanza una temperatura aproximada de 55 °C en el estado 3’, lo cual significa que el 

CO2 estaría en estado supercrítico al ser su presión y temperatura mayor que las 

críticas (Pcrit = 57 bar, Tcrit = 31 °C), el cual al comportarse como una mezcla de 

líquido y gas, podría dañar la bomba.  
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Figura A-12.2: Análisis de los estados 2 y 3 para el proceso de extracción supercrítica. 

[CHEMICALOGIC CORPORATION, 1999] 

 

En el diagrama P-h, se puede deducir que la región comprendida en el lado izquierdo 

de la campana de líquido-vapor, el lado izquierdo de la línea de isotérmica de la 

temperatura crítica 31 °C y el lado derecho de la línea de fusión, debe ser la región 

de líquido subenfriado. En el estado 3 de la figura A-12.2 se muestra el estado crítico 

para una presión de 400 bar, en la cual la temperatura es aproximadamente la 

temperatura crítica (Tcrit = 31 °C). Esto quiere decir que para estados que se 

encuentren en el diagrama P-h en la línea de 400 bar y se ubiquen al lado izquierdo 

de la línea isotérmica deT = 31 °C (estado 3) se encuentran necesariamente en estado 

de líquido subenfriado,para alcanzar el estado 3 se debe comprimir el CO2desde un 

estado 2 el cual se encuentra a P2 = 57.3 bar y aT2 = 5°C.El proceso 1-2 consiste en 

una reducción de temperatura isobárica mediante la utilización de un intercambiador 

de calor, por lo que el estado de la sustancia en esta etapa se encuentra definido por 

los siguientes parámetros: P2= P1 = 57,3 bar, T2 = 5° C, líquido subenfriado. 
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c) Estado 3: En este estado el proceso consiste en comprimir al CO2hastauna 

presión mayor a la presión crítica (Pcrit= 71,7 bar) con el propósito de preparar al 

CO2para que alcance el estado supercrítico. De acuerdo a lo visto en el capítulo 1, la 

presión de trabajo será de 400 bar, la cual es la temperatura requerida para lograr una 

máxima eficiencia en la extracción de la oleorresina de páprika. Se asumirá que el 

proceso 2-3 es una compresión isoentrópica, por lo que el estado de la sustancia en 

esta etapa se encuentra definido por los siguientes parámetros:P3 = 400 bar, s3 = s2 

 

d) Estado 4: En este estado el proceso consiste en brindarle al CO2 previamente 

presurizado en el estado 3 una temperatura mayor a la temperatura crítica (Tcrit= 31° 

C), para que el CO2 alcance el estado supercrítico y se pueda comenzar con el 

proceso de extracción. De acuerdo a lo visto en el capítulo anterior, la temperatura de 

extracción óptima para conseguir la oleorresina de páprika es de 55°C, que es la 

temperatura de trabajo para esta planta piloto. El proceso 3-4 consiste en aumentarle 

la temperatura isobáricamente al CO2 mediante la utilización de un intercambiador 

de calor, por lo que el estado de la sustancia en esta etapa se encuentra definido por 

los siguientes parámetros: P4 = P3 = 400 bar, T4 = 55° C. 

 

e) Estado 5: En este estado el proceso consiste en despresurizar el CO2 para que 

abandone el estado supercrítico para su posterior separación de la oleorresina de 

páprika. Se desea bajar la presión mediante una válvula reductora hasta una presión 

lo más baja posible para de esta manera reducir lo máximo posible su densidad y por 

lo tanto su capacidad de disolver. Sin embargo, se observa que si el CO2 se expande 

isoentálpicamente hasta presiones menores de 70 bar a partir del estado 4, este 

entrará dentro de la campana de mezcla líquido-vapor, por lo que dificultará su 

separación con la oleorresina de páprika debido a que se deberá buscar un método de 

separación para el CO2 gas que es menos denso y con menor capacidad de disolver 

como para el CO2 líquido que es más denso y por lo tanto cuenta con mejores 

propiedades como disolvente. De la misma manera, se observa que para presiones 

menores a 5 bar el CO2 pasa a formar una mezcla de gas sólido, lo que dificultaría 

incluso más el proceso de extracción. Por este motivo se buscará reducir a presiones 

que estén en el rango de 5,5 – 10 bar. El proceso 4-5 será una expansión isoentálpica, 

por lo que el estado de la sustancia en esta etapa se encuentra definido por los 

siguientes parámetros: P5 = 8 bar, h5 = h4. 
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� 0,574        (A-12.2) 

 

f) Estado 6: En este estado el proceso consiste en calentar el CO2 para llevarlo al 

estado gaseoso para de esta manera reducir su densidad y consecuentemente su 

capacidad para disolver. El tener que dejar el CO2 como una mezcla vapor-líquido 

dificultaría el proceso de separación entre el CO2 y la oleorresina de páprika ya que 

en ese caso se debería buscar un proceso de separación para el CO2 gaseoso y otro 

proceso de separación para el CO2 líquido,para asegurar que el CO2 se mantenga en 

estado gaseoso en todo el proceso de separación y que nada se licúe, se elevará la 

presión unos 5 °C más del estado de vapor saturado. El proceso 5-6 consistirá en un 

aumento de temperatura isobárica, por lo que el estado de la sustancia en esta etapa 

se encuentra definido por los siguientes parámetros: P6 = P5 = 8 bar, T5 = 25 °C, 

vapor sobrecalentado. 

 

En la figura A-12.3, se encuentran graficado todo el proceso térmico que se realizará 

como opción 1 para la extracción de la oleorresina de páprika en el diagrama P-h 

para el CO2. 
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Figura A-12.3: Proceso termodinámico dela primera opción para el proceso de extracción de 

oleorresina de páprika usando CO2en estado supercrítico.[CHEMICALOGIC CORPORATION, 1999] 

 

En la tabla A-12.1 se observan los 7 estados del proceso de extracción supercrítica 

usando CO2. 

 

Tabla A-12.1: Estados termodinámicos para la primera opción para el proceso de extracción de 

oleorresina de páprika usando CO2en estado supercrítico. (Elaboración propia) 

Estados T (° C) P (bar) h (kJ/kg) x
1 20 57 -250 Líquido Saturado
2 5 57 -310 Líquido Subenfriado
3 30 400 -260 Líquido Subenfriado
4 55 400 -210 Fluido Supercrítico
5 -45 8 -210 57.40%
6 20 8 -10 Vapor Sobrecalentado

Estados Termodinámicos para la 1° Opción de Proceso de Extracción 
de Oleorresina de Páprika usando CO2 Supercrítico 

 

 

Limitaciones del proceso: 

 

- Es complicadoconseguir una bomba que pueda comprimir hasta 400 bar debido 

a su fabricación más robusta para que pueda soportar presiones de trabajo tan altas. 

Se necesitaría necesariamente una bomba reciprocante para alcanzar presiones tan 
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altas, sin embargo, la mayoría de las bombas reciprocantes solamente alcanzan 

presiones de 345 bar (5000 psi).  

- Es complicado conseguir un intercambiador de calor que pueda trabajar a 400 

bar, debido a que la mayoría de fabricantes generalmente ofrecen intercambiadores 

que trabajan como máximo a 100 bar,se necesitaría importar un intercambiador de 

calor con estas características, debido a que ningún proveedor local ofrece un equipo 

para trabajar en estas condiciones, lo cual incrementaría más el costo para adquirir 

este equipo. 

 

 

A12.2. Segunda solución propuesta y definitiva 

 

En la figura A-12.4 se muestra un diagrama de la segunda opción que tenemos para 

realizar la planta de extracción para oleorresina de páprika usando CO2 en estado 

supercrítico.  

 

A Recipiente Pulmón

B Intercambiador de Calor C Bomba

1
2

D Recipiente de Extracción 
con calentador

3

E Valvula

4

F Intercambiador de Calor
G Separador

5
6

ENFRIAMIENTO

CALENTAMIENTO

COMPRESIÓN

EXPANSIÓN
CALENTAMIENTO

Depósito manu al de 
páprika en polvo

H Almacenamiento 
de CO2 residual

Depósito oleorresina de páprika

 

Figura A-12.4: Esquema de los estados termodinámicos de la planta piloto. (Elaboración propia) 

 

- Estado 1: En este estado el CO2 se encuentra en estado líquido saturado a una 

temperatura ambiente (Tamb = 20 °C), el cual se debe encontrar acumulado en un 

tanque pulmón, para asegurar que la bomba siempre trabaje con carga. El CO2es 

suministrado mediante una botella de dióxido de carbono líquido, la cual se adquiere 

comercialmente como fuente de materia prima, así como también del CO2 que se 

recupere del proceso y se haga recircular. El estado de la sustancia en esta etapa se 
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encuentra definido por los siguientes parámetros: P1 = 57,3 bar, T1 = 20° C, líquido 

saturado (x = 0). 

 

- Estado 2: En este estado el proceso consiste en asegurar que el CO2 se 

encuentre en todo momento en estado de líquido subenfriado, debido a que cualquier 

rastro de vapor sería suficiente para dañar la bomba por cavitación al momento de 

presurizar el fluido. Además, de acuerdo al estado 1, el líquido suministrado por la 

botella de CO2 líquido, se encuentra en estado de líquido saturado, lo cual quiere 

decir que al momento que la bomba requiera succionar el CO2 este entraría en estado 

vapor lo que haría que haría que la bomba Cavite,para evitar esta situación debe 

haber una diferencia positiva de presión entre la presión del CO2 (PCO2) y su 

respectiva presión de vapor  (Pvap).Se puede notar que si se trata de bombear el CO2 

en esas condiciones sea va a tener la dificultad de que la presión del líquido sería 

igual a la presión de evaporización, para lo cual se necesitaría una altura de succión 

positiva demasiado alta para cumplir con: 

 

X^C�[Ý[? > X^C�"r«        (A12.3) 

 

Como se trata del diseño de una planta piloto no es posible diseñar un sistema de 

bombeo con una altura de succión positiva demasiada alta, se prefiere reducir un 

poco la temperatura mediante un intercambiador de calor con lo cual se gana una 

diferencia entre la nueva presión del CO2 y su respectiva presión de vapor para esa 

nueva temperatura, lo cual nos da la facilidad de diseñar con una pequeña altura de 

succión. El proceso 1-2 es una reducción de temperatura isobárica mediante un 

intercambiador de calor, por lo que el estado del CO2 en esta etapa se encuentra 

definido por los siguientes parámetros: P2 = P1 = 57,3 bar, T2 = 15° C, Pv2 = 50 bar, 

llíquido 7subenfriado. 

 

- Estado 3: En este estado el proceso consiste en aumentarle la presión al CO2 

para que posteriormente el fluido ingrese al recipiente de extracción. Similar al 

análisis que se hizo en el estado 3 de la 1° opción, nos damos cuenta que si 

aumentamos adiabáticamente la presión a partir del estado 2 mediante una bomba, la 

temperatura también irá aumentando. Para estar seguros que el CO2 que pasa por la 

bomba siempre esté en estado líquido, lo comprimiremos hasta el punto más cercano 
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a su temperatura crítica (Tcrit = 31 °C). El punto escogido es T3 = 30 °C.El proceso 2-

3 es una compresión isoentrópica, por lo que el estado de la sustancia en esta etapa se 

encuentra definido por los siguientes parámetros: T3 = 30 °C, P3 = 220 bar, s3 = s2. 

 

- Estado 4: En este estado el proceso consiste en brindarle al CO2 previamente 

presurizado y depositado en el recipiente de extracción una temperatura mayor a      

Tcrit= 31° C, para que el CO2 alcance el estado supercrítico y de esta manera se 

realice la extracción de la oleorresina de páprika por parte del CO2. Al calentar el 

CO2 dentro del recipiente de extracción, el cual es completamente hermético, el 

volumen del fluido se mantendrá constante, por lo tanto se experimentará un 

aumento de presión. De acuerdo a lo visto en el capítulo 1, se escogerán las 

condiciones de mayor eficiencia para la extracción de la oleorresina de páprika como 

condiciones de trabajo (Pextracción = 400 bar, Textracción = 55°C).El proceso 3-4 es un 

aumento de temperatura isocórico por lo que el estado de la sustancia en esta etapa se 

encuentra definido por los siguientes parámetros: P4 = 400 bar, T4 = 55 °C, v4 = v3. 

 

- Estado 5: En este estado el proceso consiste en despresurizar el CO2 para que 

abandone el estado supercrítico para su posterior separación de la oleorresina de 

páprika. Se desea bajar la presión mediante una válvula reductora hasta una presión 

lo más baja posible para de esta manera reducir lo máximo posible su densidad y por 

lo tanto su capacidad de disolver. Sin embargo, se observa que si el CO2 se expande 

isoentálpicamente hasta presiones menores de 70 bar a partir del estado 4, este 

entrará dentro de la campana de mezcla líquido-vapor, por lo que dificultará su 

separación con la oleorresina de páprika debido a que se deberá buscar un método de 

separación para el CO2 gas que es menos denso y con menor capacidad de disolver 

como para el CO2 líquido que es más denso y por lo tanto cuenta con mejores 

propiedades como disolvente. De la misma manera, se observa que para presiones 

menores a 5 bar el CO2 pasa a formar una mezcla de gas sólido, lo que dificultaría 

incluso más el proceso de extracción. El proceso 4-5 será una expansión isoentálpica, 

por lo que el estado de la sustancia en esta etapa se encuentra definido por los 

siguientes parámetros: P5 = 40 bar, h5 = h4. 

 

�� �
�����

�����
� 0,574        (A12.4) 
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- Estado 6: En este estado el proceso consiste en calentar el CO2 para llevarlo al 

estado gaseoso y de esta manera reducir su densidad y consecuentemente su 

capacidad para disolver. El tener que dejar el CO2 como una mezcla vapor-líquido 

dificultaría el proceso de separación entre el CO2 y la oleorresina de páprika ya que 

en ese caso se debería buscar un proceso de separación para el CO2 gaseoso y otro 

proceso de separación para el CO2 líquido.Se asegurará que el CO2 se mantenga en 

estado gaseoso en todo el proceso de separación y que nada se licúe, para esto se 

elevará la presión unos 5 °C más del estado de vapor saturado. El proceso 5-6 

consistirá en un aumento de temperatura isobárica, por lo que el estado de la 

sustancia en esta etapa se encuentra definido por los siguientes parámetros: P6 = P5 = 

40 bar, T5 = 10 °C, vapor sobrecalentado. 

 

En la figura A12.5, se encuentran ubicados los 6 estados en el diagrama P-h para el 

CO2. 

 

 
Figura A12.5: Proceso termodinámico del proceso de extracción supercrítica usando CO2. 

[CHEMICALOGIC CORPORATION, 1999] 

En la tabla A12.2 se observan los 6 estados del proceso de extracción supercrítica 

usando CO2. 
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Tabla A12.2: Estados termodinámicos para el proceso de extracción supercrítica usando CO2.

Estados T (° C) P (bar) h (kJ/kg) x
1 20 57 -250 Líquido Saturado
2 15 57 -285 Líquido Subenfriado
3 30 220 -260 Líquido Subenfriado
4 55 400 -210 Fluido Supercrítico
5 5 40 -210 39.53%
6 10 40 -10 Vapor Sobrecalentado

Estados Termodinámicos para la 2° Opción de Proceso de Extracción 
de Oleorresina de Páprika usando CO2 Supercrítico 

 

Esta opción tiene la ventaja que se puede aprovechar el recipiente de extracción que 

está diseñado para soportar presiones de hasta 400 bar, para de esta manera al 

aumentar la temperatura en el proceso de 3-4, el volumen del CO2 se mantenga 

constante, lo que ocasionará que la presión aumente, gracias a esto, pasamos de 

requerir una bomba que comprima hasta 400 bar a una que comprima hasta 220 bar y 

dejamos de necesitar un intercambiador que caliente a 400 bar. Por estos motivos se 

optará por la segunda opción para diseñar la planta piloto de extracción de 

oleorresina de páprika.  

 


