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ABSTRACT

In recent years, the European Union has been responsible of encouraging policies that
favor the implementation and development of processes that offer a real and competitive
alternative to the use of fossil fuels.

For this reason, in the last years, the study and optimization of processes that
synthesize competent substitutes of non-renewable raw materials has acquired great
importance in the industry and the market and, therefore, in the Chemical engineering

sector.

One of the compounds with more potential to become the alternative to petroleum-
based plastics is itaconic acid. Despite the great advantages of using itaconic acid as
Building Blocks, the current use could be considered limited due to the high cost of the

production route.

Based on this, it has been decided to make the main objective of this EDW the design
of a bioreactor for the biotechnological production of itaconic acid from a waste effluent
from the sugar industry. These residues are concentrated in sugarcane molasses, which is

considered a high quality raw material because of its high glucose content.

Due to the fact that this topic is considered an innovative one and there are few studies
in the literature about the continuous production of itaconic acid from sugarcane molasses
(most of them are focus on obtaining 1A from glucose in discontinuous processes), it has
been decided to design and size a bioreactor of this nature with the object of expanding
and improving the knowledge of the bioprocess.

First of all, a feasibility study is carried out analyzing the current market of 1A and the
short-medium-term forecasts of the worldwide consumption of our product. Once it is
established that our product is considered interesting for the market, a bibliographic study
about cultivation methods used until the moment and the state of the art is carried out. It
is also necessary to fix the raw materials, the nutrients, the microorganism and the optimal

process variables through the bibliography.

Secondly, the bioreactor design is begun. The production is based on a process not
associated with biomass growth so a very important factor to take into account is that the
microorganism will be introduced by resting cells to provide the maximum production of

Al. The process is carried out at 35 ° C because of the microorganism, A. terreus, is a

XVi



mesophilic microorganism. This facilitates to decrease of the consumption of energy due
to the fact that we are dealing with a temperature near to atmospheric temperature.

Then, it is necessary to design the agitation system considering that it is an aerobic
process and, therefore, the optimum oxygen concentration for the process is
approximately 0.41 L O2/L-min. Seeing as the project works with cells, the agitator
complexity increases because it is necessary to control the hydrodynamic stress that the

microorganism can suffer.

Although the object of the present EDW is the design of a bioreactor, the auxiliary
equipment that forms part of the fermentation step is also introduced as the object of
study. The auxiliary equipment studied here is: the pump that allows the input of the raw

material in the bioreactor and the compressor that provides the aeration.

To ensure the safety and efficiency of what was previously designed is inserted a
safety study of variables that can alter the process results with the HAZOP analysis. Once
the controlled variables are set, the instrumentation and control of the process is designed
through the P&ID diagram that represents how to indicate, transmit and control the

variables that must be constant.

In order to confirm that the project complies with current regulations and also that it
Is a responsible project with the environment, a simplified environmental impact study is
carried out. In this study, it is verified that on the one hand our project does not exert any
negative representative effect and on the other hand the socio-economical and socio-

cultural factors have been enriched the industry area.

Finally, budgets are made in order to obtain the general execution budget of our project
which includes the cost of the equipment of the fermentation stage, as well as the general

expenses and the industrial benefit of the process in addition to the value added tax.

As a conclusion, it can be established that the production of compounds that are able
to replace fossil fuels through the use of biotechnology is increasing its viability. This
occurs because the study of different routes allows to increase the efficiency of the
equipment used, as well as to optimize the processes thus reducing the cost of the process.
Also, the reuse of waste from other industries to obtain these compounds is optimal,

reducing the consumption of raw materials and also the amount of waste generated.
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CAPITULO 1
INTRODUCCION Y OBJETIVOS

1.1. Introduccion

Uno de los mayores desafios actuales de la humanidad es el desarrollo de sociedades
industrializadas y sustentables donde el éxito de los paises no sea, al mismo tiempo,
sinbnimo de explotacion excesiva de los recursos naturales. Para esto, es necesario
aumentar la basqueda de fuentes alternativas que permitan vencer nuestra dependencia

del petréleo como materia prima.

Desde comienzos de los afios ochenta, la concienciacion ecoldgica ha promovido en
la sociedad la preocupacion por la sostenibilidad, la conservacion del medio ambiente y
el uso de los recursos renovables. Todo esto moviliza al sector de la industria que
comienza a verse forzado a lidiar con nuevos intentos para el aprovechamiento de
residuos y para la obtencidén de substancias con caracteristicas similares a aquellas
encontradas a partir de fuentes no renovables.

En la actualidad, practicamente la totalidad de la produccion de productos quimicos
organicos se realiza a partir de materias primas fosiles no renovables, basicamente
petroleo y gas natural, mediante procesos de tipo fisico-quimico principalmente. Sin
embargo, un buen nimero de esos mismos productos o productos quimicos de
funcionalidad equivalente pueden ser obtenidos a partir de materias primas renovables de

biomasa mediante el empleo de la biotecnologia.

Los avances logrados en los Gltimos afios en el campo de la biotecnologia han puesto
de manifiesto el potencial que ésta ofrece para la fabricacién de productos quimicos en
general, incluyendo entre ellos monGmeros organicos con potencia para ser utilizados
como Building Blocks en la industria quimica [1]. Los Building Blocks son moléculas con
maltiples grupos funcionales que poseen el potencial para transformarse en nuevas

familias de moléculas Utiles de origen biolégico de alto valor.

La biotecnologia, en este sentido, puede jugar un importante papel ya que aporta
ciertas ventajas y beneficios que incrementan su competitividad frente a otros procesos
convencionales, ayudando a promover la sostenibilidad, y generando recursos para
disminuir el impacto medioambiental mediante el control en el consumo de recursos y en

el aprovechamiento de los residuos generados.
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1.2. Antecedentes
1.2.1. Building Blocks (o Platform Chemicals)

Los Building Blocks son una serie de productos o materiales quimicos de gran valor
bioldgico. Esto es debido a que son moléculas que, gracias a sus multiples grupos

funcionales, son capaces de producir nuevas familias de moléculas Utiles.

La seleccion de los doce Platform Chemicals méas prometedores en el mercado del US
Department of Energy comenzd con una lista de més de trescientos candidatos [2]. La
lista mas breve de treinta candidatos potenciales se selecciond mediante un proceso de
revision iterativo basado en el modelo petroguimico, datos quimicos, datos de mercado

conocidos, propiedades y desempefio de los potenciales candidatos.

Esta lista de treinta se redujo finalmente a doce mediante el examen de los mercados
potenciales de los Building Blocks y sus derivados y la complejidad técnica de las vias de
sintesis. Los Platform Chemicals obtenidos a partir de azicares son los mencionados en
latabla 1.1.

Tabla 1.1. Building Blocks considerados por el US Department of Energy [2].
Building Blocks

1,4-diacidos (succinico, fumarico y malico)
Acido 2,5-furan dicarboxilico
Acido glucérico
Acido glutamico
Acido itaconico
Acido levulinico
3-hidroxibutirolactona
Glicerol
Sorbitol

Xilitol/Arabinitol
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Las transformaciones bioldgicas representan la mayoria de las rutas de transformacion
de materias primas (biomasa) a Building Blocks pero en la actualidad las transformaciones
quimicas predominan en la conversion de Platform Chemicals en derivados moleculares

e intermediarios.
1.2.2. Acido itaconico (Al)

El &cido itaconico es un &cido diprético insaturado de cinco carbonos (C5) que
presenta dos grupos carboxilo. Este es también conocido como &cido metilensuccinico.
La presencia del doble enlace le hace posible la polimeracion. Es utilizado en una amplia
cantidad de sectores como la industria, la agricultura y la sanidad. La estructura del acido

itaconico puede observarse en la figura 1.1.

O

OH
HO

O

Figura 1.1. Estructura 2D del acido itaconico [3].
Entre sus principales aplicaciones podemos mencionar [4], [5]:

— Co-monomero para preparar fibras y cauchos acrilicos, fibra de vidrio reforzada,
diamantes artificiales y lentes.

— Aditivo en fibras y resinas de intercambio idnico para aumentar la abrasion,
impermeabilidad, resistencia fisica y mayor duracion

— Usado para el sistema de tratamiento de agua para prevenir la contaminacién por
alcali metélico.

— Forma parte de las fibras de acrilonitrilo como tercer monémero aportandole la
capacidad de tefiirse facilmente.

— Produce plasticos de color ligero, impermeables y anticorrosion cuando es
combinado con el estireno.

— Una emulsion con el cido acrilico puede ser usado como un 0ptimo pegamento
para fibras textiles mientras que con vinilo es usado como pegamento como papel
y celuloide.

— También es usado como pegamento para dientes ya que tiene una alta adaptacion

fisioldgica, asi como una elevada resistencia a la compresion.
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El resumen de las principales propiedades fisicas y quimicas del compuesto se

encuentran representadas en la tabla 1.2.

Tabla 1.2. Propiedades fisicas y quimicas del Al [6].

ITEM Descripcion
Nombre Acido itacénico
Otros nombres Acido 2-metilsuccinico, Acido 2-

metilenobutanodioico

Formula quimica C5H604
Masa molar 130,1 g/mol
Constante de ionizacion (pKa) 3,85/5,45
Punto de fusion 165° F
Punto de ebullicion 268°C
Densidad 1,63 g/L
Solubilidad en agua 81 g/L

1.2.3. Historia de la sintesis de Al

Originalmente, el acido itacénico fue descubierto por Baup en 1837 como producto de
la pirolizacién de &cido citrico e hidrélisis de los anhidridos [3]. Sin embargo, fue en 1932
cuando Kinoshi descubre por primera vez la biosintesis de Al a través hongos y se reporta
como producto bioldgico [7]. Kinoshi aislé Al a partir del medio de crecimiento de un
hongo osmofilo, Aspergillus itaconicus. Més tarde, en 1939, se identifica el hongo

Aspergillus terreus como un productor mas prometedor para este compuesto.

Otro método temprano, descubierto por Crasso, fue la descarboxilacion del acido
aconitico [8]. La sintesis quimica se realiza principalmente por destilacion en seco de
acido citrico y posterior tratamiento del anhidrido con agua [9], o utilizando el método de
Montecatini (Italia), a partir de cloruro de propargilo, monoxido de carbono, niquel

carbonilo y agua [10].

Otros enfoques son la oxidacion del 6xido de mesitilo y la posterior isomerizacion del

acido citrico formado [11], o la oxidacion del isopreno [12]. Pero, actualmente, ninguno
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de estos procesos realmente puede competir con la fermentacion por hongos y por lo tanto

ninguno se practica comercialmente.
1.2.4. Ruta de biosintesis

En cuanto a la obtencion biotecnoldgica actual, el Al es producido industrialmente

mediante la fermentacion llevada a cabo por hongos, similar al proceso del acido citrico.

Pese a la similitud de estos procesos, existe una diferencia significativa: el
microorganismo productor tiene mayor tolerancia al producto en el caso del acido citrico.
En el caso del Al, se necesitard entonces, una continua neutralizacién del medio para

poder llegar a obtener concentraciones de este elevadas.

La produccién de &cido itaconico por A. terreus pasa por una ruta metabdlica
coincidente con la del &cido citrico, pero con dos pasos adicionales. El azlcar es

metabolizado a través de glucolisis hasta piruvato.

A partir de aqui existen dos caminos, una parte es carboxilada a oxalacetato por accion
de piruvato carboxilasa, la segunda parte es convertida en acetil-CoA liberando una
molécula de CO..

A continuacion, ambos compuestos ingresan en el Ciclo de los Acidos Tricarboxilicos
(TCA) [13]. Mientras, una reaccién de condensacion catalizada por la citrato sintasa
produce citrato. Finalmente, el citrato se deshidrata por la aconitasa a cis-aconitato y éste
es descarboxilado a &cido itaconico por la enzima cis-aconitato descarboxilasa (CAD).

En la figura 1.2. se representa el esquema propuesto para la obtencion de acido itaconico.
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Ruta metabdlica

Glucosa
(carbohidratos)

Glicolisis

Y

Piruvato

Piruvato
carboxilasa

Piruvato
deshidrogenasa

Acetil-CoA

Oxalacetato

cis-Aconitato
descarboxilasa

I Acido itacénico |

Balance global

Glucosa (C;H,,0;) + 3 NAD* =3 Acido itacénico (C,;H,0,) + 3 NADH + 3 H* + CO,

Figura 1.2. Esquema global simplificado de la ruta metabdlica de sintesis del Al [14].

El papel de la enzima aconitasa es fundamental ya que su actividad se debe mantener
en niveles bajos que favorezcan principalmente la formacién de cis-aconitato y, evitando
al mismo tiempo el flujo de sintesis de isocitrato. Esto es posible restringiendo la
disponibilidad del ién hierro, el cual funciona como cofactor enzimatico para este caso
en especifico. Las relaciones especificas que se desenvuelven para la generacion de Al a
partir de citrato se resumen en la figura 1.3.
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Figura 1.3. Representacion esquematica de las relaciones de deshidratacion del
citrato y descarboxilacion del cis-aconitico en la sintesis del &cido itacdnico [14].

1.2.5. Estado del arte

Los estudios bioguimicos determinaron que el &cido itaconico se sintetiza a traves de
la descarboxilacion del cido cis-aconitico a través de la actividad de una sola enzima cis-
aconitico descarboxilasa (CAD) [15]. La expresion CAD ha permitido la produccién de

acido itaconico en una variedad de huéspedes heter6logos, incluyendo:

— Saccharomyces cerevisiae [16]

— Escherichia coli [17]

— Corynebacterium glutamicum [18]
— Candida lignohabitans [19]

— Synechocystis sp. PCC6803 [20]

— Yarrowia lipolytica [21]

Dentro de estos estudios, el titulo mas alto es de 7,8 g / L para la fermentacion de C.
glutamicum. Con la excepcion de C. glutamicum, de Y. lipolytica y de E. coli, todos los
demas organismos produjeron bajos titulos [22].
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1.2.6. Aspergillus terreus

Aislado inicialmente de muestras de suelo en Connecticut, Virginia y California en los
Estados Unidos, A. terreus fue descubierto al comienzo del siglo XX. [23]. Este se
distingue por la formacién de conidiéforos densos, con vesiculas semiesféricas de 10-20

um de diametro tal y como podemos observar en la figura 1.4.

o LTl st T

Figura 1.4. Estructuras reproductivas del hongo A. terreus [24].

Entre los microorganismos que permiten una produccion aceptable de acido itaconico
podemos encontrar, como anteriormente hemos citado, numerosos tipos de hongos,
levaduras e incluso bacterias, pero de entre todos ellos se ha elegido el Aspergillus terreus

debido a que es el mayor productor de Al en el ambito industrial.

Ademas, este hongo es un microorganismo termotolerante, con crecimiento 6ptimo en
el rango de 35-40°C, lo que hace que el proceso tenga una temperatura cercana a la
temperatura ambiente, evitando asi altos gastos energéticos.

1.2.7. Factores fisicos y quimicos que influencian la produccion de Al
1.2.7.1. Fuente de carbono

Puesto que el proceso de produccion de acido itaconico depende de manera directa del
Ciclo de Krebs es razonable que la utilizacion de glucosa como fuente de carbono permita
obtener los mejores resultados posibles. Sin embargo, existen también informes acerca de
la capacidad del Aspergillus terreus para utilizar xilosa o sacarosa en la produccion de Al
[25], [26].
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Informes hechos a escala laboratorio indican también la posibilidad de utilizar
hidrolizados de materiales amilaceos como harinas de trigo, patata, mandioca, sorgo, etc.
[27].

Es posible también la mejora de cepas industriales de A. terreus para el
aprovechamiento de almidon de maiz y frutas rechazadas para su venta en el mercado,
obteniendo productividades y rendimientos ligeramente inferiores a aquellos reportados
para cepas convencionales usando glucosa como Unica fuente de carbono [28].

En el ambito industrial, ha sido reportado el uso de la melaza de cafia para la
produccién de Al de manera exitosa, afirmando que se obtienen rendimientos 6ptimos y
es por eso que la materia prima principal elegida en este TFG es residuos de melaza de

cafa de azUcar, provenientes de la industria azucarera [29].
1.2.7.2. Fuente de fdsforo

En el area de la biotecnologia, cuando el producto final que se obtiene es un metabolito,
es preciso restringir la sintesis de biomasa para favorecer la generacién del compuesto de
interés y direccionar la actividad metabdlica y transformacion de la fuente de carbono en
el producto deseado. Esto es posible mediante la limitacion de uno de los nutrientes
basicos necesarios para el crecimiento y la proliferacion celular. En el caso de produccion

por A. terreus, es empleada la limitacion de la fuente de fésforo.

La limitacion de fosforo ocasiona una restriccion de la capacidad de generar biomasa
y una reduccion de la concentracion del ATP y, por lo tanto, una disminucion del nivel
energético de la célula, acelerando asi el flujo a través de la glucolisis. La dosis 6ptima
de concentracion es de, aproximadamente, 0,1 g/L KH2PO4 como fuente Unica de fosfato
[30], [31].

1.2.7.3. Fuente de nitrégeno

El nitrégeno es un elemento estructural basico e imprescindible de moléculas
organicas fundamentales como las proteinas, acidos nucleicos, lipidos complejos, etc. Por
tanto, es un componente esencial en el medio de cultivo [32]. La naturaleza de la fuente
de nitrogeno es un factor de influencia en la produccién de acidos organicos con ruta

metabdlica de biosintesis relacionada al 4cido itaconico, como es el &cido citrico.
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De acuerdo con la literatura, el amonio es la fuente predilecta usada en nuestro proceso.
La dosis Optima establecida para la produccion de Al en fermentaciones con A. terreus
esta en el rango de 0,25-0,35 g/L de NH4CI como Unica fuente de nitrogeno.

1.2.7.4. Otros macronutrientes y metales en concentraciones traza

En la produccion de Al, la presencia de determinados elementos en concentraciones
traza en el medio de cultura es uno de los factores que podria interferir para la obtencion
de resultados positivos.

El ciclo de Krebs es dependiente en gran parte de la actividad de la enzima aconitasa,
cuyo cofactor es el ion hierro. Por lo tanto, altos niveles de este metal pueden incrementar
la actividad del enzima y ocasionar que sea generado isocitrato en vez de itaconato. Otros

metales como el manganeso y el magnesio actian también como cofactores enzimaticos.

Adicionalmente, los iones calcio, zinc y hierro son determinantes para la formacion de

pellets con diametro reducido y poco densos [33].
1.2.7.5. pH

El potencial de hidrégeno del medio de cultivo es uno de los principales factores que
intervienen en la produccion de Al. Sin embargo, en la literatura no existe un consenso
sobre el rango éptimo cuando el hongo utilizado es A. terreus. Segun diferentes autores

el rango varia entre 1,55 y 5,8 dependiendo de la cepa utilizada.

Para determinadas cepas, un estudio del efecto de las variables de agitacion y pH
comprueba que un pH inferior a 2 ocasiona mayor vulnerabilidad al estrés hidromecanico
producido por la agitacion constante del medio. En ese estudio se concluye también que

valores proximos a 3 permiten mayor transferencia de oxigeno [34].

Finalmente, el control del pH es relevante para evitar la formacion de productos no
deseados y esta variable influencia la solubilidad méaxima del Al en el medio de cultivo
y, por tanto, también es un factor de importancia en las fases de recuperacion y

purificacion del producto.

Condiciones &cidas de fermentacion reducen los costes asociados al control para la
neutralizacion del pH, ademas de permitir la cristalizacion directa del Al encontrado en

el sobrenadante [35].
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1.2.7.6. Temperatura

En términos generales, los procesos de fermentacion presentan un rango optimo de
temperaturas para el crecimiento y proliferacion de microorganismos especificos. En el
caso de la sintesis de Al por A. terreus, los datos encontrados en la literatura indican un
rango adecuado de 30-40°C, que lo varia de acuerdo con la cepa utilizada, pero se
mantiene una media de 35°C [36], [37], [38].

El desarrollo de un proceso biotecnoldgico tolerante a altas temperaturas tiene como
ventaja el requerir un menos esfuerzo para el control del calor generado por la
fermentacion, asi como incrementar la solubilidad del compuesto final sintetizado y, por

tanto, facilitar el downstream del producto.
1.2.7.7. Aireacion

El suministro continuo e ininterrumpido de oxigeno es fundamental en la sintesis de
Al. De acuerdo con Yahiro, Takahama, Jai, Park y Okabe (1997) es necesario 0,41 L
O2/L-min. En fermentacion sumergida ha sido demostrado que interrupciones en el
abastecimiento de oxigeno pueden resultar en la pérdida de capacidad de conversién del
azlcar en Al, aunque no sean observados efectos colaterales en la sintesis de biomasa

celular.

Para garantizar una concentracion éptima de oxigeno disuelto en sistemas de escala
ampliada, es preciso incrementar la velocidad de agitacion en los biorreactores. Como
ocurre con otros hongos filamentosos, A. terreus puede sufrir dafios celulares debido al
estrés hidrodindmico y fuerzas de cizallamiento propias de este tipo de sistema, afectando
a los resultados finales. Debido a esto es importante un estudio especial del sistema de

mezclado para minimizar al maximo la posibilidad de estrés hidrodinamico de las células.
1.3. Objetivos
1.3.1. Objetivo principal

Tras la realizacion de una busqueda bibliografica acerca del desarrollo de la etapa de
fermentacion de &cido itaconico, se estipula que, el objetivo principal de este TFG
consiste en desarrollar el disefio de la etapa de fermentacién del proceso de produccion

de &cido itaconico a partir de residuos de melaza de cafia de azlcar.
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El microorganismo seleccionado para la produccion es el Aspergillus terreus. Ademas
del uso de melaza de cafia de azUcar se requieren también otro tipo de nutrientes para que
el caldo de cultivo sea Optimo. Estos nutrientes son: KH2POs4, NH4Cl, manganeso,

magnesio y los iones calcio, zinc y hierro.

En el trabajo se recogeran, tras un estudio de viabilidad y de mercado, los balances de
materia y energia, un estudio de seguridad, el disefio del control e instrumentacion del
proceso, el disefio de equipos de la seleccidn de fermentacion y una evaluacién de impacto

ambiental.
1.3.2. Objetivos secundarios

Como objetivos secundarios se han establecido el disefio y dimensionamiento de los

equipos auxiliares como son:

El sistema de intercambio de calor del biorreactor

El sistema de mezcla del biorreactor

El compresor de aire

La bomba a la entrada del biorreactor

Estos son los principales equipos auxiliares que se presentan en la etapa de
fermentacion del acido itaconico y por eso se convierten en objeto de estudio en el
presente TFG.



CAPITULO?2

ESTUDIO DE VIABILIDAD

El presente TFG se dedica al estudio de la etapa de fermentacion para la produccion
biotecnoldgica de &cido itaconico. Como se ha podido observar en el anterior capitulo,
desde el &mbito ecoldgico este proyecto es de gran interés puesto que ofrece la posibilidad
de sintetizar, a traves de una ruta biotecnoldgica, un producto de gran interés industrial

debido a sus cualidades que permiten que este sea un sustitutivo de recursos fosiles.

Debido a la importancia de un estudio econémico que estipule la viabilidad de los
proyectos industriales, lo propuesto en este capitulo es una revision del mercado mundial

de Al para la evaluacién econdmica de este proyecto.
2.1. Mercado mundial de acido itaconico.

La primera via de obtencion de Al fue a través de la destilacion de &cido citrico, pero,
mas tarde, este producto quimico comienza a producirse a través de la fermentacion de
carbohidratos. Actualmente, la sintesis se produce a partir de diferentes residuos lo que

es una clara ventaja debido al reaprovechamiento de la materia prima.

El mercado actual alcanza una gran variedad de aplicaciones, pero aun se considera

limitado debido a que su proceso de fermentacion es de elevado costo.
2.1.1. Introduccién.

La tecnologia utilizada para la fermentacion de acido itaconico se comercializa y los
esfuerzos para la investigacion de una via mas eficiente que genere métodos de bajo costo

para la produccion de Al y derivados estan actualmente en investigacion.

Las crecientes preocupaciones por la disminucion de los recursos fosiles, asi como la
innovacion y los avances tecnologicos son hoy por hoy la motivacion industrial que
amplia cada vez mas los estudios en el sector de la biotecnologia y los bioprocesos

aumentando asi el interés por la produccion de compuestos quimicos a partir de biomasa.

El &cido itaconico es considerado un compuesto quimico prometedor ya que sus
propiedades Unicas tales como su crecimiento celular de alta densidad, la robustez, la
estabilidad y la facilidad de obtencion influyen en la demanda en sectores farmacéuticos,

industria ligera y agricultura.
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Por otra parte, los factores clave que también impulsan de manera significativa dicho
crecimiento son el hecho de que es un compuesto biodegradable en el suelo y la no

toxicidad del mismo.

El fuerte alcance de la produccion de polimeros superabsorventes, como metacrilato
de metilo (MMA), para reemplazar productos petroquimicos es capaz de abastecer la
demanda de acido itaconico [39]. Las tendencias del mercado hacia productos mas
sostenibles para el medio ambiente han alentado a la industria a adoptar rutas
biotecnoldgicas para la produccion de metacrilato de polimetilo (PMMA). Se calcula que
el mercado mundial de PMMA incrementara sus beneficios en el medio plazo por lo que

esto probablemente estimulara también el crecimiento de la industria de Al.

Varias empresas como Mitsubishi Rayon® y su filial Lucite Internacional® estan
trabajando en diferentes enfoques para la produccion de bio-MMA. Lucite ya ha
patentado rutas de produccién de MMA a partir de &cido itaconico y planea comercializar
la produccion y el uso a finales de 2017 [39]. Sin embargo, existen mdltiples rutas
competitivas en desarrollo. Por ejemplo, Evonik® también esta trabajando en dos

procesos que incluyen el proceso multi-catalitico y las rutas metabdlicas.

El célculo del aumento de produccién de MMA se puede ver en la figura 2.1. en la

que se puede mostrar las estimaciones para 2024.

=
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[=3]
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2015 2024
B |atex sintético ®  Polimeros superabsorbentes
Agentes dispersantes quelantes B Resinas de poliéster insaturadas
= MMA Detergentes

®  Otros

Figura 2.1. Estimacion del mercado de Al en 2024 segun aplicacion [39].

La fluctuacién en el suministro de las materias primas, tales como azucar, almidon de

maiz y glucosa puede afectar a la tendencia del precio del mercado de Al. Esto es un tema
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de relevancia puesto que la industria se encuentra en una etapa polémica en la que la ruta

que gane la batalla seré elegida en gran parte por el coste de produccion.

La caida del coste del bioproceso es necesaria para que la produccion sea factible y
con suficiente rentabilidad para reemplazar la cianhidrina de acetona por acido itaconico
en MMA [39].

2.1.2. Mercado de &cido itaconico por aplicacion

El latex sintético representé méas del 50% del tamarfio global del mercado de Al [40].
El &cido itaconico es empleado principalmente para la estabilizacion del polimero por lo

que es usado para la mejora de la calidad del producto, el latex SBR.

El fuerte prognostico del crecimiento de PMMA ocuparé la mayor demanda de Al en
el futuro. Esta industria espera que la demanda sea impulsada por nuevas aplicaciones
tales como pantallas de LCD, pantallas de teléfonos moviles, monitores, equipos de video,

etc.

Se prevé también que las resinas de poliéster insaturadas (UPR), que se consumen
principalmente en las industrias marinas, de construccién y de transporte, sean una
aplicacion potencial [39]. EI Al es un quimico verde potencial para sustituir anhidrico

maleico en la produccion de UPR debido a su estructura similar.
Los datos de los afios 2013 y 2014 segun aplicaciéon se muestran en la tabla 2.1.

Tabla 2.1. Mercado global de Al por aplicacion (2013-2014) en toneladas

Aplicacién 2013 2014
Latex sintético 21.540 21.621
Polimeros superabsorventes 3.160 3.243
Agente quelante 2.960 2.896
Metilmetacrilato 1.755 2.009
Resinas de polimero insaturadas 2.807 3.780
Detergentes 0 4.227
Otros 7.559 4.115

TOTAL 39.780 41.890
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Los datos de 2014 se reflejan manera visual en la figura 2.2.

APLICACIONES ACIDO ITACONICO 2014

= |_atex sintético

= Polimeros
superabsorventes

= Agente quelante
Metilmetacrilato

= Resinas de polimero
insaturadas

= Detergentes

= Otros

Figura 2.2. Diagrama de aplicaciones del &cido itaconico en 2014.

En la anterior figura se pueden observar los porcentajes de cada una de las principales
aplicaciones. El latex sintético seria la principal aplicacion seguida de detergentes y

resinas de polimero insaturadas.
2.1.3. Mercado de &cido itac6nico por region

El tamafio del mercado superé los USD 75.000 millones en 2015, con ganancias
esperadas en méas de 16.8% de tasa de crecimiento anual compuesto (TCAC o también
CAGR, Compound annual growth rate, en inglés) de 2016 a 2024. [39]. La mitad de
dicho mercado se encuentra en Asia Pacifico, concretamente en la regién de China que

proyecta unas ventas valoradas en 20 millones de do6lares americanos en 2024.

En Europa, el pais con mayor produccion es Alemania con 3 de las 4 Unicas empresas
productoras de Al (Chemos GmbH & Co.®, Klaus F. Meyer GmbH® y scienTEST®)
[41]. Esto es debido a que las normas gubernamentales favorables en Europa promueven
la produccién basada en los bioprocesos. La proteccion del medioambiente impulsa de
manera activa el crecimiento de la industria regional. Las regulaciones de la Unidn
Europea para detener la produccion a partir de tripolifosfato de sodio (STPP) deben
impulsar el crecimiento de la biotecnologia en la industria para encontrar sustitutivos en

detergentes.
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El desarrollo actual que estan mostrando regiones como Sudafrica, Arabia Saudi y
Emiratos Arabes Unidos esta experimentando tasas de crecimiento bajas con respecto a
la media como resultado de la transicion econdmica; sin embargo, se espera que la region
sea un testigo e alto potencial de crecimiento para el periodo de 2015 a 2024 en Medio
Oriente y Africa (MEA).

Mientras que Norteamerica experimentara también una tasa de crecimiento lenta
debido al cierre de instalaciones de fabricacion como resultado de la escasa demanda de
las industrias de usuarios finales, en Ameérica Latina (LATAM) se prevé que la regién
experimentara una tasa de crecimiento elevada ya, ya que la demanda de &cido itaconico
sera significativa en Brasil, Venezuela y Argentina. Ademads, estas regiones son
exportadores de materias primas éptimas para la produccién de Al por lo que es probable

que el precio unitario de produccion descienda con respecto a otras regiones.

En la tabla 2.2. se pueden encontrar los datos referentes a la produccién de acido

itaconico en toneladas en 2013 y 2014 en funcion de las regiones.

Tabla 2.2. Produccion de Al en 2013-2014 por regiones en toneladas.

Region 2013 2014
Norteamérica 7.228 7.592
Europa 8.056 8.479
Asia pacifico 20.996 22.154
LATAM 2.001 2.098
MEA 1.500 1.567
TOTAL 39.780 41.890

Y estos datos se ven representados en la figura 2.3. para mostrar de manera gréafica los

porcentajes de ventas en funcién de regiones.
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Produccion de Al en 2014 por regidn
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= Norteamérica Europa Asia pacifico LATAM = MEA

Figura 2.3. Produccion de &cido itaconico en 2014 por region.

Se puede observar que la produccion es mucho mayor en Asia Pacifico, seguida de
Europa. Aun asi, en los datos de 2013 y 2014 se puede observar que la produccion de Al
aumenta en todas regiones del mundo gracias a sus cualidades que hacen del producto un

compuesto atractivo para la industria [39].
2.1.4. Localizacion.

Tal y como se presenta explicado en los anteriores capitulos de evaluacion econémica,
en Latino Ameérica existe una demanda creciente de producto, asi como una buena calidad
y una gran cantidad de materia prima a disposicién para el bioproceso. Es por esto que

esta es la mejor regidn geogréafica en potencia para el emplazamiento de nuestro proyecto.

La fuente de carbono utilizada por el microorganismo en el proceso sera la glucosa
presente en las melazas de la cafia de azlcar. Las melazas son un subproducto de la

industria azucarera que es rico en glucosa y otros nutrientes dptimos para nuestro proceso.

Debido a que la principal materia prima que necesitamos para usar como sustrato es
obtenida a gran escala a través de procesos industriales llevados a cabo en Brasil y, puesto
que la empresa Cargill, situada en el estado de Sdo Paulo, desea evitar la generacion de
residuos, esta nos ofrece la posibilidad de gestionar sus residuos de melaza de cafia de

azucar para el reaprovechamiento en la formacion de nuestro bioproducto.

Es por esto que el emplazamiento de nuestra fabrica sera en la mayor concentracion
del Estado de S&o Paulo, en Grande Sao Paulo, el mayor centro polindustrial de Brasil.

Se encontrard proximo a la empresa Cargill, que es de donde obtendremos el caudal
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necesario para los sistemas de intercambio de calor y, también, como materia prima de

nuestro proceso.

Con respecto a la cantidad de &cido itacénico que se va a producir hay que tener en
cuenta varios factores. En LATAM, la produccion en 2014 de Al es de 2.098 toneladas,
y, Si Se espera una tasa de crecimiento anual compuesto de 16.8%, la produccion esperada

en Latino América sera de, aproximadamente, 2.451 toneladas de producto en 2024.

Partiendo de las estimaciones y de que actualmente se produce y se consume en la
region de LATAM 2.098 toneladas, la estimacion de la produccion anual de Al en este
proyecto serd de 500.000 kg de Al.



CAPITULO3

MEMORIA TECNICA
3.1. Ingenieria de proceso

La ingenieria de proceso se dedica al estudio de un conjunto de actividades enlazadas
entre si que parten de uno o0 mas inputs (entradas), los transforma y con ello se genera un

output (resultado).

En este apartado nos dedicaremos a explicar el proceso de obtencion de acido itaconico

desde el pretratamiento de las materias primas utilizadas hasta la salida del producto.
3.1.1. Pretratamiento de explosién por vapor

La explosion de vapor es un pretratamiento que consiste en someter a la biomasa, en
nuestro caso melaza de cafia de azucar, a la accion del vapor saturado a alta presion
durante un tiempo determinado, tras el cual el reactor se somete a descompresion por lo

que se combinan en el mismo proceso efectos quimicos y mecéanicos [42].

En este proceso se conseguiria una fuerza de cizalladura que produce la separacion de
fibras y con ello el aumento de la superficie disponible para que el efecto quimico pueda

actuar para catalizar la hidrdlisis de la hemicelulosa.
3.1.2. Hidrdlisis enzimatica

En este proceso se emplean diferentes enzimas con el fin de romper las cadenas de
celulosa en monémeros de glucosa [42]. Este proceso depende en gran parte de la calidad
y la cantidad de las enzimas utilizadas por lo que modifica considerablemente el coste

total del proceso.
3.1.3. Fermentacion

El proceso de fermentacion es el caso de estudio de este TFG. El disefio de los equipos
que forman parte de esta etapa se encuentra a continuacién en el apartado 3.2. Ingenieria

de proyecto.

En esta etapa se produce el &cido itacénico a partir de una disolucion de los residuos

de melaza de cafia de azUcar pretratados. En el biorreactor se forma el &cido itaconico en
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un proceso en continuo. Es necesario un equipo de aireacion, asi como un mezclador y

un equipo de intercambiador de calor.

El microorganismo A. terreus es el encargado de la sintesis del Al y este es introducido
en el reactor en resting cells (células en reposo) puesto que la formacion de producto es

no asociada al crecimiento.

3.1.4. Filtro

La corriente de salida del biorreactor contiene biomasa, residuos de la fermentacion,
acidos organicos y otros componentes en menor composicién, por lo que, el paso inicial
consiste en la eliminacion de la biomasa [43]. Esto se realiza mediante un equipo de

filtracion.

Este paso es importante puesto que si el caudal con el que tenemos que trabajar es
menos y mas concentrado en nuestro producto esto disminuira el tamafio de los equipos

utilizados a continuacion y con ello el precio del proceso.
3.1.5. Evaporador-Cristalizacion

La cristalizacién es el método clasico para la recuperacion de Al. De esta manera este
puede ser facilmente recuperado a bajos valores de pH, pero este tratamiento no separa
algunos subproductos de la fermentacion como el &cido succinico, acido malico, etc.
causando una disminucién de la calidad del producto final [43]. Es por ello que se necesita

una ultima recristalizacion.

La corriente de salida del filtro se concentra mediante evaporacién para alcanzar una
concentracion de Al mayor y el cristal se forma usando un cristalizador de enfriamiento
a 15°C. El licor residual de este proceso tiene altas concentracion de Al por lo que se

recircula al comienzo de la etapa.
En este proceso son necesarias tres recirculaciones para poder obtener purezas de Al
comercializables.

3.1.6. Carbhon activo.

Los cristales obtenidos en el proceso anterior pueden purificarse mediante
solubilizacion y tratamiento con carbon activo a 80°C. Este paso retira residuos sélidos

que provienen de la fermentacion [43].
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3.1.7. Proceso de decoloracion

Puesto que el licor de la salida de la ultima fermentacién tiene un color oscuro es

necesario afiadir un proceso de coloracién para la homogeneizacion del producto.
3.1.8. Recristalizacion

En este ultimo proceso el caldo es recristalizado [43]. Los cristales se separan de la
fase liquida y esta vuelve a las etapas de cristalizacion previa mientras que los cristales

se secan, se empaquetan se envian para su comercializacion con una alta pureza. (99%).

El resumen de estos procesos se encuentra en el plano “Diagrama de bloques de

proceso” situado en el apéndice B del presente TFG.
3.2. Ingenieria de proyecto

La ingenieria de proyecto es la etapa en la que se definen los recursos necesarios para
la ejecucidn de planes o tareas: maquinas y equipos, lugar de implantacion, tareas para el
suministro de insumos, obras complementarias, dispositivo de proteccion ambiental, entre
otros [44].

3.2.1. Seleccién del modelo cinético.

Para el disefio de un biorreactor la descripcion de la compleja red de reacciones que
tienen lugar en él cobra especial importancia. Con el actual desarrollo tecnologico y la
facilidad del calculo numérico, la principal dificultad es la medicion de un elevado
namero de especies quimicas. El analisis de estas es lo que permitird conocer la evolucion

de las concentraciones descritas a través de un modelo cinético.

Para el calculo del modelo cinético partimos de la evolucion mostrada en la figura 3.1.

de las concentraciones de sustrato, biomasa y producto frente al tiempo [45].



40

120 8
7
100
6
-
3 % 5 2
@ Lo
3 ©
S 60 4 @ Al (g/L)
>
i 3 _S Glucosa (g/L)
Z 40 m
< X (g/L)
2
20
1
0 0

0 1 2 3 4 5 6 7 8

Tiempo (dias

Figura 3.1. Cinética de produccion de Al, biomasa y consumo de sustrato con A.

terreus.

El producto se comienza a obtener mientras la concentracion de biomasa crece y
cuando entra en la fase estacionaria aumenta la sintesis de producto. Es por lo tanto
observable que, el inicio de produccion de Al coincide con una desaceleracion de la
produccion de biomasa. Estos motivos nos indican que a priori es un metabolito

secundario parcialmente asociado al crecimiento.

La obtencion de &cido itacdnico se obtiene a partir de una reaccion en la que los
productores son células, por lo que el medio se considera heterogéneo. Esto quiere decir
que hay existencia de 3 fases, liquida, gaseosa y solida (L-G-S). Aun asi, actualmente se
considera que la fase liquida es homogénea con un componente mas que es esta biomasa,

por lo que le damos un tratamiento pseudohomogéneo.

La expresién empleada para representar el crecimiento se denomina ecuacion logistica
[46]. Esta es Unicamente dependiente de la concentracion de biomasa, lo que nos facilita

la obtencién de un modelo cuando no tenemos datos del reactivo limitante.

La ecuacion logistica es obtenida de manera empirica y sirve para el modelo de estudio
de microorganismos ya que la forma de esta funcion se adapta a la observada para el

crecimiento de estos. La ecuacion resulta de la integracién de la siguiente ecuacion:

dCy Cy
W_M-CX.<1_@> [31]
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La ecuacion anterior muestra una concentracion inicial de biomasa determinada en
funcién de los parametros p y Cxm. La ecuacion logistica proporciona una curva con las
tres fases de crecimiento del microorganismo: fase de latencia, exponencial y

estacionaria.

Para poder obtener el modelo transcribimos los datos diferenciales de la figura 3.1. de

concentraciones vs tiempo y se obtienen los resultados que se muestran en la tabla 3.1.

Tabla 3.1. Datos de concentracion de biomasa, sustrato y Al vs. tiempo.

Dias Cx(g/L) Cs (g/L) Cr (g/L)
0 0,84 100 0,1

1 2,74 87 0,18

2 4,78 78 2,48

3 5,9 76 7,43

4 6,73 58 15,13

5 7,18 44 22,55

6 7,2 37 32,69

7 7,31 20 41,3

8 7,35 10 49,9

Posteriormente, se procede a calcular los datos integrales (velocidad de formacion de
biomasa Rx y concentracion media de biomasa C,) para poder conseguir los parametros
de velocidad especifica de crecimiento () y concentracion maxima de biomasa (Cxm)

realizando una regresion no lineal con Origin.

Se representan los datos y se obtiene la curva representada en la figura 3.2.
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Equation  Cx=(Cx0*exp(mu*t))/(1-(Cx0/C

xm)*(1-exp(mu*t)))

3 3_' Adi. R-Sq  0,98886
Value Standard E
A X(g/L) Cx0 0,8 0
2+ X(@L)  mu 1,341 0,06176
X(@L)  Cxm 7185 0,168
14
0 T T T T T T T T T 1
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
t(dias)

Figura 3.2. Ajuste de la ecuacion logistica.

Con los datos obtenidos de la regresion no lineal se obtienen los parametros que se
ajustan mejor a la funcion:

dCy Cy
FTIRRGAAC S (1 B 7,185)

A partir del desarrollo de la férmula [3.1] se deduce la ecuacion logistica:

Cxo - exp(u-t) B 0.8 -exp(1.342 - t)

0.

CX=1—@-{1—ex [ -t]}_ 1——8-{1—ex [1.342 - t]}
Cx,, pli 7.185 pLL-

Observando la tendencia en la grafica de concentraciones vs. tiempo y partiendo de la
premisa de que el Al esta parcialmente asociado al crecimiento de la biomasa, se deducen

que las reacciones® que tienen lugar en el reactor son:
st'S'i‘ij']_)X"‘pr'P
S - YCOZS * COZ

YSP‘S_)P

! Siendo Jun componente cualquiera que ejerce de limitante en nuestra reaccion.
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De esas reacciones se definen las siguientes velocidades de reaccion:

dCy
rn = W [32]
T'Z = mS . CX [33]
T'3 = kp . CS . CX [34‘]

Y, posteriormente, las velocidades de consumo de los diferentes componentes:

dcC C
y=—==r= u-Cx-<1—ﬁ) [3.5]
dCp
Rp = W = YXP : T'l + T3 [36]
dCs
S=E=—st-r1—r2—Y5P-r3 [3.7]

Substituyendo las ecuaciones anteriores de velocidades de reaccién en las velocidades

de consumo se obtienen las siguientes ecuaciones diferenciales:

dCp Cx Cxo - exp(u - t)
Xm 1-F2 {1 —explu-t]}
Xm
dC C Cxo - €X -t
Re =S8 = pyo Gy (1 - ) — 0 OBy
dt Cx..

C
1—F%-{1—explu-t]}
Xm

 Cxo-exp(u-t)
C
1—F%-{1—explu-t]}
Xm

[3.9]

Para resolver las ecuaciones anteriores y obtener los parametros (ms, kp, Yex, Ysx, Yrx)
serd utilizado el método diferencial. De esta manera, se toman las siguientes variables en

el caso de la ecuacion de consumo de biomasa:

Cx
x1= ‘U'Cx' 1_C_ [310]

Xm

— Cyo - €X -t
%y = T Cxxo p(u-t) [3.11]

1—CX—°-{1—e><p[u~t]}

M

De manera que, sustituyendo, esta queda reducida a una ecuacion que tiene la siguiente

forma:
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G

= F = YXP * X1 + kp * Xp [312]

y

Y, en segundo lugar, en el caso de la ecuacion de produccion y consumo de sustrato:

C
X, = pu-Cy- <1 —C—X) [3.13]
Xm

Cxo - exp(p - t)

X =—F [3.14]
1- S0y el )
Xm
=T Cxo - exp(p - t) (3.15]
3 s’ C .
— ot {1—explu-t]}
Xm

De manera que sustituyendo queda reducida a una ecuacion que tiene la siguiente

forma:

_ACq

y_A—t:—ySX'xl—mS'XZ—YSP'kp'x3 [316]

Introduciendo estas ecuaciones y variables en Origin se obtienen los parametros

recogidos en la tabla 3.2.

Tabla 3.2. Pardmetros del modelo cinético basado en la ecuacion logistica.

Concentracidn inicial de biomasa Cxo g/L 0,800
Velocidad especifica de crecimiento M dia! 1,342
Concentracion maxima de biomasa Cxm g/L 7,185
Constante cinética de produccién Kp L/g-dia 0,022
Coeficiente de mantenimiento Ms dia*? 0,534

Coeficiente de rendimiento

_ Yxp g AT/g Al -1,284
biomasa/producto
Coeficiente de rendimiento
_ Ysx g glucosa/g AT 0,259
sustrato/biomasa
Coeficiente de rendimiento
Ysp g glucosa/g Al 1,027

sustrato/producto
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El hecho de que el pardmetro Y xp sea negativo indica que, aunque observemos que el
Al pueda parecer a priori un producto parcialmente asociado al crecimiento segun la
evolucion de la concentracion, este término no tiene influencia en la formacion de
producto. Por esto, es necesario rehacer el ajuste quitando el término asociado al

crecimiento.

ac Cyo - €X -t
Rp =—P=kp-C5- CX)(()O p(p - t)
1— 752 {1 - expl - t]}
Xm

n [3.17]

Por lo que, los datos actualizados se reflejan en la tabla 3.3.

Tabla 3.3. Pardmetros finales del modelo cinético basado en la ecuacion logistica.

Concentracion inicial de biomasa Cxo g/L 0,80
Velocidad especifica de crecimiento M dia* 1,34
Concentracién maxima de biomasa Cxm g/L 7,19
Constante cinética de producciéon Kp L/g-dia 0,016
Coeficiente de mantenimiento Ms dia™ 0,53

Coeficiente de rendimiento
_ Ysx g glucosa/g AT 0,26
sustrato/biomasa

Coeficiente de rendimiento
Ysp g glucosa/g Al 1,41
sustrato/producto

3.2.2. Balance de materia en continuo

Finalmente, se ha deducido que nuestro producto es, segun el modelo desarrollado, un
producto no asociado al crecimiento de la biomasa. Por lo que, para realizar el balance en
continuo, es necesario proporcionar una concentracion de biomasa constante para que
esta se ocupe de generar el producto de interés (Al). Esto se realizard mediante un método

denominado resting cells (células en reposo o en parada de crecimiento).

Este método consiste en la introduccion de células metabolicamente activas, pero en
estado de reposo. Es un proceso mas sencillo a la hora de la experimentacion y mas

eficiente en este tipo de crecimientos [47].
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Segun lo establecido anteriormente, la concentracion de biomasa sera constante y a
optimizar en el proceso.
A partir de aqui, los balances al sustrato y al producto:
e Balance al sustrato (g/L-dia): E-S+R=0
D(Cs, — Cs;) +Rs =0 [3.18]
Introduciendo la velocidad de consumo de sustrato:
D(Cs, — Cs;) —mg - Cxg — Yop - kp - Css - Cxg =0 [3.19]
Despejando Css:

C _D'CSE_ms'CXS
SS D+YSP'kP'CXS

[3.20]

e Balance al producto: -S+R=0
—D-Cp,+Rp =0 [3.21]
Introduciendo la velocidad de consumo de sustrato:
—D - Cp, +kp - Cs, - Cx, =0 [3.22]

Despejando Cps:

[3.23]

Para poder optimizar el biorreactor hay que obtener el tiempo espacial 6ptimo (Dopt)
que proporciona una cantidad de producto 6ptima (Cropt). ESto se realiza mediante el
estudio de variables de operacion como pueden ser la concentracion de biomasa que
introducimos en el reactor (Cx) y la concentracion de sustrato a la entrada del mismo
(Cse). Esta tltima, junto la cantidad de sustrato a la salida del reactor (Css), son variables
a tener en cuenta porque ofrecen datos de la cantidad de sustrato aprovechado por el

reactor, objeto a maximizar en este proceso.
3.2.2.1. Concentracion de biomasa en el reactor (Cx).

Para el estudio de esta variable se mantiene la concentracion de sustrato a la entrada
fija, en un valor de 100 g/L, para observar asi la variacion de la concentracion de biomasa

con las variables a optimizar.
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Los resultados se muestran en la figura 3.3.
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24.000 ¢ 0.09
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Figura 3.3. Evolucidn de las variables a optimizar con la concentracion de biomasa.

Tal y como se puede observar, la concentracion de producto llega a una fase
estacionaria a partir de los 5 g/L de concentracion de biomasa introducida en el reactor.
En ella, el producto alcanza un valor aproximado de 28 g/L de concentracion. Por otra
parte, el porcentaje de sustrato no consumido alcanza su valor minimo cuando la
concentracion de biomasa se encuentra en 7 g/L. Los valores de las variables estudiadas

se reflejan en la tabla 3.4.

Tabla 3.4. Datos de Cps (g/L), % de sustrato, D (dias™) y Cxs (g/L).

Cxs (g/L) Crs (g/L) % Sustrato no consumido D (dia?)
3 24,66 48,29 0,094

5 27,74 32,59 0,094

7 27,79 29,78 0,12

9 27,80 30,88 0,16

11 27,79 30,01 0,19

Ya que es necesario conjugar estos dos 0ptimos, se considera que 7 g/L es el valor de

concentracion de biomasa en el reactor para continuar valorando las siguientes variables.
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3.2.2.2. Concentracion de sustrato a la entrada del biorreactor (g/L)

Para la obtencion del dptimo en la segunda variable se mantiene fijo el valor de la
concentracion de biomasa en el reactor (7 g/L) calculada previamente en el apartado
anterior y se procede al calculo de las variables restantes para seleccionar la concentracion

de sustrato a la entrada 6ptimo.

Los resultados de la evolucidon de la concentracion de producto, de la concentracion de
sustrato desechado y del tiempo espacial en funcién de la concentracion de biomasa

introducida en el reactor se muestran en la figura 3.4.
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Figura 3.4. Evolucién de las variables a optimizar con la concentracion de sustrato a

la entrada del biorreactor.

En este caso, tal y como se puede observar en la figura, no es factible fijarse en la
cantidad de producto producido ya que el crecimiento de este es proporcional a la
introduccién de sustrato en el biorreactor. Es por ello que en este caso el factor esencial
atener en cuenta es la cantidad de sustrato se desecha. Si no son aprovechadas las materias
primas esto puede influir en una menor productividad y, por lo tanto, un mayor coste del

proceso.

A continuacion, en la tabla 3.5. se muestran los datos de las variables estudiadas.
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Tabla 3.5. Datos de Cps (g/L), D (dias™), Cse (g/L) y Css (g/L).

Cse (g/L) Css (g/L) Crs (g/L) % Sustrato no consumido D (dia?)
50 18,40 9,81 36,80 0,21

75 24,43 18,24 32,58 0,15
100 29,78 27,79 29,78 0,12
125 34,03 38,12 217,22 0,10
150 41,21 49,10 27,47 0,094
175 44,86 60,53 25,63 0,083
200 49,09 72,35 24,55 0,076

En esta tabla se observa que, el porcentaje de sustrato que no es consumido disminuye
proporcionalmente con el aumento de la concentracion de sustrato a la entrada. Esto es
positivo, pero, por el contrario, el valor absoluto de la cantidad de sustrato a la salida es
cada vez mayor. Si las pérdidas de sustrato a la salida del reactor son demasiado elevadas
se provocaria unas pérdidas de reactivos a tener en consideracién. Por lo que, la cantidad

Optima seleccionada de sustrato a la entrada son 125 g/L.

Para comprobar que partiendo de la premisa que 7 g/L de concentracion de biomasa
en el biorreactor la concentracion dptima de sustrato a la entrada son 125 g/L se vuelven
arealizar los célculos con la concentracion de sustrato a la entrada constante para obtener
las concentraciones de producto y sustrato a la salida y el tiempo espacial. Los valores de

estos se muestran en la tabla 3.6.

Tabla 3.6. Datos de Cxs (g/L), Css (g/L), Cps (g/L), % de sustrato, D (dia™) (Cse=125

g/L).
Cxs (g/L) Css (g/L) Cprs (g/L) % malgastado de S D (dia?)
8 35,76 38,15 28,61 0,12
7,5 34,96 38,14 27,97 0,11
7,2 36,42 38,14 29,14 0,11

7 34,03 38,12 27,22 0,10
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La evolucion de las diferentes concentraciones a medida que varia el tiempo espacial

con los valores optimizados se muestra en la figura 3.5.

S~

a CSs (g/L)
o

] CPs (g/L)
o

0.05 0.15 i 0.25 0.35
D (dia-1)

Figura 3.5. Evolucion de la concentracion de sustrato y de producto a la salida del

reactor en funcion del tiempo espacial.

Con estos datos, los valores optimizados en nuestro proceso se resumen en la tabla 3.7.

Tabla 3.7. Variables de proceso optimizadas.

Cse 125 g/L
Cxs 7,5 g/L
Css 35,0 g/L
Crs 38,1 g/L
D 0,11 dia™

3.2.3. Dimensionamiento del biorreactor.

Para proceder al calculo del volumen del reactor necesitamos las variables Cps y D
obtenidas anteriormente, asi como la cantidad de producto que se quiere obtener

anualmente obtenido tras un estudio de mercado.

g\ _ g L
Producto anual (E) = Cps (Z) -Q (ﬁ) [3.24]
kg 1 afio 1mes 1dia 1000 g
500.000 555 Tomeses 30 dias 24k 1 kg L
Q= 3 =1518,4—
38,17 h

L



o1

Por otra parte, partiendo del tiempo espacial y con el caudal obtenido a partir de las

necesidades de mercado:

D(h™1) = 2
(h™) 70 [3.25]
1518,4%
VrEaccion = 1 1ldia_ 331.398 L = 331,4m3
011 712 Zan

Debido a que son volumenes de reaccion elevados, se necesitan dos reactores para la
produccion de esa cantidad de Al anual. Por lo que, ambos reactores dispondrian de los

mismos equipos auxiliares y tendrian el mismo funcionamiento.

Para obtener el volumen final de nuestro reactor es necesario aplicar un factor de

correccion, en este caso:
V .
Verna, = 1,2 - %C’ON = 198.838 L = 198,8 m3

Partiendo de que el reactor es cilindrico y que [48]:

H=3-D [3.26]
T 2
VrinaL = 1 H-D [3.27]

Obteniendo como dimensiones del reactor los resultados mostrados en la tabla 3.8.

Tabla 3.8. Dimensiones del reactor.

Volumen (V) 198,8 m?
Altura (H) 13,2 m
Didmetro (D) 4.4 m

Debido a que se necesitan dos reactores para cumplir con los niveles de produccion,
todo lo disefiado a partir de ahora sera para la incorporacion a los dos reactores, siendo

ambos idénticos con la misma cantidad de produccion.
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3.2.4. Disefo del equipo de mezcla.

La agitacion en biotecnologia es un factor muy importante por diferentes factores. Esto
es debido a que aumenta el area de transferencia de oxigeno por la formacion de burbujas,
retarda el escape de burbujas desde el liquido, disminuye el grosor de las interfase
gas/liquido al crear un flujo turbulento, etc. Ademas, como factor de transferencia de
masa asegura el suministro de nutrientes a nivel celular, previene la sedimentacion y

solubiliza componentes que son a priori menos solubles en ciertos medios [48].

Para poder asegurar un equipo de mezcla efectivo tenemos que realizar el célculo
analitico de las variables de nuestro proceso. Para ello, se realiza un estudio con la
viscosidad, que es considerada la propiedad que mas afecta al comportamiento del flujo
del fluido. La viscosidad se relaciona con la resistencia que ejerce el fluido al movimiento.
La viscosidad de los fluidos de fermentacion depende de la presencia de células, sustratos,

productos y aire.

En el caso de este caldo de fermentacion, la viscosidad de este depende
mayoritariamente de la cantidad de sustrato introducido en el biorreactor, puesto que la

viscosidad de este es muy superior a la del resto de componentes.

Puesto que el valor de la viscosidad no se comporta de manera lineal en la mezcla de
fluidos, se necesita utilizar una férmula usada para el calculo de la viscosidad en la mezcla

de liquidos diferentes, que es la siguiente:

n

Iny, = z x; - In y; [3.28]

i=1
Para realizar los calculos, se utilizan los siguientes datos:

e Densidad melaza de cafia de azlcar a 35°C: 1,4-10° kg/m® [49]
e Densidad del agua a 35°C: 0,994 kg/m®

e Viscosidad melaza de cafia de azucar a 35°C: 1100 cP [50]

e Viscosidad del agua a 35°C: 0,723 cP [51]

e Porcentaje en peso de glucosa en la melaza de cafia de azucar: 70-88% [52]

Si se introduce en el reactor 125 g/L de concentracion de sustrato (glucosa), la

composicion de melaza de cafia de azucar que se debe introducir seré:
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100 g de melaza

125 g glucosa - = 159 g de melaza de cafia de azucar

79 g glucosa

Si se realizan los célculos del porcentaje de materia prima introducida para 1 L.:

1L
159 g melazas - m =0.113L

Por lo que la fraccion de volumen de sustrato sera finalmente:

0,113 L
1L

-100 = 11,3 % de volumen en melazas

Si ahora se introducen dichos valores en la ecuacion utilizada para la obtencion de la

viscosidad a partir de mezclas de liquidos [53]:

100 — 11,3 11,3
-In 0,723 +

Um = 1,65 cP

Teniendo en cuenta entonces la figura 3.6, se elige el tipo de rodete.
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10

Turbinas de palas planas

Tipo de rodete
Figura 3.6. Intervalos de viscosidad para diferentes rodetes [48].

Si la viscosidad calculada analiticamente es proxima a 2 cP, entonces el tipo de

deflector més adecuado seria turbinas de palas planas (Rushton).

Condiciones del rodete y de los deflectores [48]:
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Si es un fluido newtoniano entonces el didmetro del tanque y el del rodete es 3:1.
Para tener un solo rodete la profundidad del liquido en el tanque son 1,0-1,25
veces el didmetro del mismo.

Para evitar la formacion vortices generalmente es suficiente con afiadir cuatro
deflectores bien espaciados.

La anchura 6ptima de los deflectores es del orden de 1/10 — 1/12 el didmetro del
tanque.

También se pueden colocar a una distancia de 1/50 del diametro y con cierto
angulo.

Los rodetes pueden ser de flujo radial o de flujo axial. Estos ultimos son utilizados
cuando el fluido contiene sélidos y este tipo de rodete imposibilita que los solidos
se depositen al fondo del tanque.

Para mejorar la mezcla es considerable colocar mas de un rodete. La distancia

entre rodetes debe ser 1,0 0 1,5 veces el diametro del rodete.

Puesto que el fluido es liquido y se necesita evitar el estrés hidrodinamico se utilizaran

los rodetes de flujo axial. EI resumen de las caracteristicas del equipo de mezcla puede

observarse en la tabla 3.9.

Tabla 3.9. Caracteristicas del equipo de mezcla [48].

Cantidad de rodetes 3
Cantidad de placas planas por rodete 6
Cantidad de deflectores 4
Diametro Tanque (Dx) 4,4
Diametro Rodete (Di) 1,5
Anchura Rodete (W) 0,3 h
Ancho placa plana (Li) 0,38
Anchura de los deflectores (Wh) 0,4
Distancia del rodete al fondo (Hi) 1,5
Distancia entre rodetes 0,75
Angulo de los deflectores 90°
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El esquema de nuestro equipo de mezclado seria el que se muestra en la figura 3.7.

5
LK AR

Figura 3.7. Esquema simple de nuestro equipo de mezclado [48].

La valoracion de efectividad de la mezcla se obtiene en muchos casos a partir de la
medicion de la velocidad del flujo del liquido. En este caso, para el calculo analitico de
dicha efectividad se utilizara el tiempo de mezcla (tm). Este es un parametro util ya que
ofrece el tiempo necesario para alcanzar un cierto grado de homogeneidad partiendo de
un estado completamente segregado.

El tiempo de mezcla se suele definir como el tiempo transcurrido hasta que la
concentracion de trazador difiere de la concentracion final Cs en menos del 10% de la

diferencia de concentracion (Cs-Ci) [48].

Puesto que el tm depende de propiedades de fluido como la densidad, se procede al

calculo de la misma:

N
Pm = Z,Di "X [3.29]
i

L3 410959 (10013 50, K9 1040 Y
Pm =00 " 3 100 ms m3

El tiempo de mezcla en tanques agitados depende de variables como el tamafio del
tanque y del rodete, de propiedades del fluido como viscosidad y densidad y de la
velocidad del agitador. A nimeros de Reynolds bajos, el producto de la velocidad del
agitador (Ni) y del tiempo de mezcla aumenta significativamente [48]. Mientras,
conforme aumenta el nimero de Reynolds hasta 5-103, el producto Ni-tm Se aproxima a
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un valor constante que se mantiene a elevados valores de Re;j. Para turbinas Rushton,
puede ser calculado mediante la siguiente relacion:

1,54V

l

a elevados Re; [3.30]

i tm

Para fijar un valor de la velocidad del agitador a partir de Westertept se establece que
el valor minimo en sistemas aerobios en el que se necesita una buena dispersion de las
burbujas de aire debe ser fijado entre 1,5—2,5 s, Por lo que, en este caso seleccionaremos
para realizar los calculos una velocidad del agitador de 2 s y posterioremente se

comprobara que los valores obtenidos son verosimiles.

Para saber si es posible utilizar la relacién para turbinas Rushton, se procede al célculo
del Reynolds de rodete:

_ kg
N. - D?. 2s71-(1,5m)? - 1040 =%
Re; = — U e kg m3=2,8'106
m . -3_-J
1651073 ==

Puesto que el Reynolds es mayor a 5-10°, N;-tm es constante y puede calcularse a partir

de la expresion indicada anteriormente:

. _154- 1657 m?
M (1,5m)3-2s1

=378s

Puesto que con esta velocidad de agitador el tiempo de mezcla es razonable, se fija en
2 st la velocidad del agitador.

El tiempo de mezcla debe ser o menor posible para alcanzar una buena efectividad de
la mezcla. Esto se conseguiria aumentando el tamafio del rodete, asi como la velocidad
de la mezcla. Puesto que estas variables modifican también la potencia necesaria para el
mezclado y con ello la energia utilizada, el tiempo de mezcla debe estudiarse
simultaneamente con la potencia necesaria para el mezclado [48]. Esto es debido a que
los costes energéticos del proceso representan una parte importante de la economia del

mismo.

El consumo de potencia depende fuertemente de la formacion de cavidad de gas. Dado
que es un proceso continuo, la reduccion en el consumo de potencia es generalmente no
uniforme. La naturaleza aleatoria de la dispersion de gases en tanques agitados significa

que es dificil obtener una prediccion precisa del consumo de potencia. Sin embargo, si se
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ha obtenido una expresion que relaciona la potencia con y sin aeracién en funcion de las
condiciones de operacion.

-0,20

-0,25 Niz . Di4
) | —— [3.31]

P
g g
—=0,10-( .
P, N;-V P

Para el célculo de la potencia con aireacion se necesita previamente el calculo de la
potencia sin aeracion. Como el régimen es turbulento (Rei>10) la ecuacion sera:
Py=Nj-p-N?-D?  [3.32]

Donde se usa un valor constante del nimero de potencia del régimen turbulento (Np”
para turbinas Rushton — 5,5) [48].

2

k kg -m
Py =5,5- 1040m—‘g3- (2s™1)3 - (1,5 m)® = 347.490 953 ~ 347,5 kW

Partiendo de que el caudal volumétrico de gas obtenido a partir de la bibliografia es de

0,41 L O2/L-min [54], se calcula la potencia de aireacion:

3 -0.25 —0.2
1,13 (2s71)?-(1,5m)*

- 347
2s"1.165,7m3 347,5

P, =0,10-
m et
9,85—2 -0,3m- (165,7 m3)3

-10% W =193,1 kW

El valor de 193,1 kW seria el atribuible a un agitador con un rodete, puesto que en este

caso nuestro tanque necesita 3 rodetes la potencia seria entonces [48]:
(P)p=ng-(P)y  [3.33]
En este sistema:
(P),, =3-793,1 kW = 579,4 kW

Los tanques agitados a escala industrial que trabajan con volimenes entre 1y 100 m®
presentan tiempo de mezcla entre 30 y 120 s, dependiendo de las condiciones. Mientras
que el consumo medio de potencia varia desde 10 kW/m? (capacidad 0,1 m%) a 1-2 kW/m?
(capacidad 100 m®). Debido a que nuestros reactores seran de 198,8 m? de volumen y el
consumo por rodete es de, aproximadamente, 193 kW, el resultado se considera dentro

de los limites esperados.
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Teniendo en cuenta que los resultados son de 37,8 s de tiempo de mezcla 'y 579,4 kW
de potencia necesaria para el mezclado del fluido con aireacion se puede concluir que la

valoracion de la efectividad de la mezcla se encuentra optimizada.
3.2.5. Disefio del equipo de transmision de calor.

La actividad metabdlica de las células genera una cantidad apreciable de calor en los
fermentadores, el cual debe eliminarse para evitar un aumento de la temperatura. La
fermentacion en el proceso de obtencion de acido itaconico se da en condiciones dptimas
a 35°C. Por esto, a continuacion, se realizaran los célculos para el disefio de un
intercambiador de calor capaz de mantener a una temperatura constante y 6ptima el caldo

de cultivo.
3.2.5.1. Balance de energia para un sistema celular.

Generalmente, los Unicos efectos energéticos que se consideran en los balances de
energia de los fermentadores son el calor de reaccion, el calor latente de cambio de fase

y el trabajo mecénico [48]. El balance de energia puede expresarse de la siguiente manera:
~AHypq — My - ARy — Qr + W, =0 [3.34]

Siendo AHin la diferencia entre las entalpias de los productos y los reactantes, My la
masa del liquido evaporado, Ws el suministro de potencia para la agitacion mecéanica y
Ahy el calor latente de vaporizacion. Por lo que para obtener la refrigeracion necesaria en
el proceso (Qr) se procede al calculo de cada uno de los términos en este sistema. El
resumen del esquema se refleja en la figura 3.8.

Ws

- — —_ — Glucosa
Glucosa _..__% “kl » Al
! | Células
I |
Fermentador "_WH;--... o

35°C

' M Limite del

L - - _/) sistema

Oxigeno

Figura 3.8. Diagrama e flujos para la produccion microbiana de Al.
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Para calcular la refrigeracion necesaria en el proceso es primero importante fijar una
base de calculo. La base de célculo utilizada es la produccion diaria (1 dia). Para eso se
calcula la cantidad de producto generado en 1 dia partiendo de la produccion anual.

kg ~laho kg Al

afio 365 dias dia

500.000

Una vez que sabemos que nuestra base de célculo son 1370 kg de Al o 1 dia fijamos
ciertas suposiciones que facilitan los célculos como considerar que trabajamos en estado
estacionario, que no existen fugas, que el sistema es homogéneo y que fias disoluciones

son ideales [48].
Los datos adicionales utilizados son los mostrados en la tabla 3.10.

Tabla 3.10. Datos adicionales: Pesos moleculares, calores de combustion y calor latente
de vaporizacion [55], [56], [4].

MW glucosa 180 g/mol
MW Al 130 g/mol
ARh% Glucosa -2805 kJ/mol
Ah% Al -1980 kJ/mol
AHy (a 35°C) 2429  ki/kg

La reaccion simplificada es:
Glucosa + 0, » Al

El primer término de la ecuacion, el calor de reaccion, se calcula mediante la siguiente

ecuacion:

AH1(")xn = Z(n : hg)reactantes - Z(n : hg)productos [3.35]
Como el calor de combustion del O es cero, el calor de reaccion es:
Angn =(- h(c))glucosa —(n- h(c))AI [3.36]

Entonces:
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k
AH.... = (12657,6 mol — 3544,1 mol) - (—2805 m—il) — (5355,9 mol)

k
. (—1980 —]) = —14.778.540 k] = —1,5- 107 kJ
mol

Las pérdidas de calor a través de la evaporacion seran calculadas teniendo en cuenta

que se evapora un 5% de la cantidad de agua.

15184L 24h 1040kg 1m3
""h 1dia 1m3 1000L

k
= 37.899—,gde caudal total
dia

Para obtener entonces el caudal de agua:

kg total k lucosa kg H,O L H,0
KGOt 5 p7gtd 8" = 35620927 _ 35620

37.899 _
dia dia dia dia

El 5% del caudal diario de agua sera, por lo tanto:

H,0

’

L
35.620 0,05 =1.781 L H,0 que se evapora al dia

Por lo que, el calculo de las pérdidas de calor a través de la evaporacion:

k
My - Ahy, = 1.7811L - (2.429 é) =4,3-10°kJ

A continuacion, para la obtencién de las pérdidas por agitacién mecénica se usa el
suministro de potencia del agitador obtenida en el anterior apartado que es 579,4 kW.

El trabajo mecanico serd, entonces:

kjxn 60s 60min 24h
Ws = <579,4—)

— 107
- =5,0-107 kJ

"1min 1hora 1dia

Los resultados pueden ahora introducirse en la ecuacion del balance de energia:
—(—1,5-10" kJ) — (43-10°k)) — Qg + (50-10" k] ) =0

Qr =6,1-107 kJ

La energia que abandona el sistema como calor es positiva lo que indica que debe
eliminarse calor del sistema. Como conclusion se establece que deben eliminarse del

fermentador 6,1-107 kJ por cada dia o por cada 1.370 kg de Al producidos.
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3.2.5.2. Calculo del coeficiente global de transmision de calor.

La velocidad de transmision de calor viene dada por una ecuacién en estado

estacionario:
Q=h-A-AT [3.37]

El coeficiente de transmision de calor h es un parametro empirico que incorpora los
efectos de la geometria del sistema, las condiciones de flujo y las propiedades del fluido
y, por tanto, existe muy poca base tedrica para la obtencion analitica [48]. Para calcular
la velocidad de transmisién de calor en la capa limite mediante la ecuacion anterior es

necesario conocer el flujo y la variacion de temperatura para cada fluido.
Para esto se obtiene la energia eliminada a unidades de potencia:

k] 1dia 1hora 1min kJ

6,1-107 . . =7025—=702,5 kW
ldia 24h 60min 60s S

El agua de refrigeracion utilizada provendra del Rio Tiéte, situado en el estado de S&o
Paulo. Este rio tiene una temperatura de entre 8 y 26°C dependiendo de la etapa del afio
y un caudal de entre 80 y 27 m%/s [57].

El calor especifico del agua es 75.4 J/mol-°C [48]. Entonces:

¢, = 754—3 LMot 10009 _ g 105 ]
P$T """ mol-°C 18g 1kg kg -°C
Ahora se aplica la ecuacion siguiente:
Mc “Cpc * (Teo — Tep) = @ [3.38]
_ 0 702,5 - 1031 kg
M, = = S =52-2
Cpc - (Tco — Ter) 419 -103 I . (50 — 17,5)°C S

kg -°C

La temperatura del agua de salida del serpentin es de 50°C y, para poder cumplir las
restricciones de vertido, posteriormente esta temperatura tendrd que ser reaprovechada
por otras zonas del proceso en el que se necesiten temperaturas mas altas para favorecer
asi la disminucién de su temperatura. Se necesitara que la temperatura del agua de vertido

no sobrepase en mas de 5°C la temperatura con la que se recogio el efluente.
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Puesto que es generalmente dificil obtener informacion sobre la temperatura en las
paredes de las tuberias debido a la dificultad de la medicion, se utiliza el coeficiente global

de transmision de calor (U).

Para el calculo del valor de ese coeficiente es necesario tener en cuenta las resistencias
individuales de cada fluido y de la pared del serpentin [48]. Con el fin de simplificar la
ecuacion, aqui se supondra que las tuberias son finas y se ignorara cualquier diferencia

de area. De acuerdo con esto, para cilindros escribirse de manera simplificada:

Para la obtencién de U, es necesario calcular los coeficientes individuales de
transmisién de calor. Para ello se hace uso de ciertos nimeros adimensionales: el
Reynolds de rodete, el nimero de Prandtl y el nimero de Nusselt. Para ello, se utilizan

los datos reflejados en la tabla 3.11.

Tabla 3.11. Propiedades del caldo de fermentacion.

m 1,65-10°  Pas

p 1040 kg/m?®
Ce 4000 J/ikg-°C
k 0,6 W/m-°C
Diametro rodete 1,5 m

Ni 2,0 st
Diametro tanque 4,4 m

El Reynols de rodete fue anteriormente calculado y ronda el valor de 2,8-10°. Se

procede al célculo de los otros nimeros adimensionales:

_J . 10-3_k9_
4000 15 - 1,65 - 1070

w
m-°C

Cp'.ubz

Pr =
Kb 0.6

=117

Segun la correlacion del Nusselt y los anteriores numeros adimensionales para tanques

agitados desde un serpentin helicoidal [48]:
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Nu = 0,36 - Re®” - Pr®33 = 1,96 - 10*

Calculando h a partir de este valor de Nu:

h-D 1,96 - 10% - 0,6% kW
= > Ry = =25

N
u 44m m2 - °C

El resumen de las consideraciones del proceso para la obtencion del area del serpentin

se recoge en la tabla 3.12.

Tabla 3.12. Datos y coeficientes del proceso.

Coef. de transmision de calor del caldo (hn) 2519,4 W/m?.°C
Conductividad térmica del acero inoxidable (k) 16,3 W/m-°C
Espesor del tanque (B) 4-10°3 m
Coeficiente de transmisién de calor del agua (hc) 8650 W/m?.°C
Factor de ensuciamiento del lado frio (hsn) 850 W/m?.°C
Velocidad maxima de transmision de calor (Q) 7,03-10° w
Temperatura del fermentador (TF) 35 °C
Temperatura de entrada del fluido frio 17,5 °C
Temperatura de salida del fluido frio 50 °C

Se considera, ademas, que la superficie del serpentin del lado del fermentador se
mantiene relativamente limpia por lo que el factor de ensuciamiento del lado caliente es
nulo. Después de omitir este factor U se calcula mediante la ecuacién [3.39], expresada

anteriormente.

1 1 N 4-1073m N 1 4 1
U W W 4 4
2519,4m 163W 8650W 850—m2 A QC
U=>517

m2-°C
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Aplicando, a continuacion, la siguiente ecuacion:
Q=U-A-AT, [3.40]

La diferencia de temperatura aritmética se usa cuando un fluido permanece a
temperatura constante en el cambiador de calor como en el caso de los fermentadores.
Esta se calcula mediante la siguiente férmula:

2Ty — (T + Teo) _ 2-359C — (17,59C + 502C)
2 a 2

AT, = =1,25°C

Finalmente se despeja el area de la ecuacion [3.40]:

7,03-10° W 5

A= W= 108,7 m
1,25°C - 517 —5—~
mes - eC

El &rea de transmisidn de calor es igual al area de la tuberia del serpentin:
A=2‘T[‘Rt'Lt [3.4‘1]

108,7 m?

="M 4504
tT i mo2m o poAm

3.2.5.3. Célculo de la geometria del serpentin.

El sistema de transmisién de calor del biorreactor estara sujeto sobre los deflectores

situados en las paredes del tanque.

Esto indica que, partiendo de la geometria cilindrica del tanque, con los deflectores
colocados formando un angulo con la pared de 90°, teniendo en cuenta el diametro del
tanque y la longitud de los deflectores fijados en el apartado anterior, el didmetro que

gueda para colocar el serpentin es, de aproximadamente, 3,5 m.

En cuanto a la altura del tanque, teniendo en cuenta que el serpentin ha de estar siempre
introducido en el caldo de fermentacion y, por otra parte, teniendo en cuenta que no puede
estar tocando el fondo del biorreactor, el espacio que queda para situar el serpentin es de
9,7 m.

El perimetro de la circunferencia que puede abarcar el serpentin para ser sostenido en
los deflectores es de 11,0 m. Si en el anterior apartado se ha obtenido que la longitud del
cambiador de calor serd 150,4 m, entonces este daré 14 vueltas.
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Teniendo en cuenta que estas 14 vueltas seran contenidas en un tamafio de 9,7 m, la

distancia entre vueltas sera de 0,2 m aproximadamente.
Se resumen en la tabla numero 3.13. las medidas de disefio de nuestro serpentin.

Tabla 3.13. Medidas del serpentin.

Altura del biorreactor (H) 13,2 m
Diametro del biorreactor (D) 4,4 m
Medida del deflector (Wh) 0,4 m
Diametro de tuberia (Dt) 0,2 m
Longitud de la tuberia (L) 150,4 m
Diadmetro de serpentin (Ds) 3,5 m
Perimetro del circulo (P) 11,0 m
Distancia del serpentin al fondo (Dr) 1,5 m
Distancia del serpentin a la parte superior (Ds) 2,0 m
Altura del serpentin (Ls) 9,7 m
N° vueltas 14 vueltas
Distancia entre vueltas 0,7 m

3.2.6. Equipos auxiliares.

Para que el proyecto disefiado aqui sea de utilidad se requieren de equipos auxiliares
y accesorios para la impulsién de los fluidos y el control de estos. Los principales equipos
serian una bomba para el manejo del caudal y un compresor que introduzca el aire al

biorreactor.
3.2.6.1. Disefo de la bomba.

Se necesita una bomba peristaltica, ya que se opera con caudales relativamente
pequefios y a presion atmosférica. Ademas, estas son las bombas usadas a escala de

demostracion.
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El caudal de la bomba es de 1518,9 L/h. Dicha bomba sera la encargada de impulsar
el caldo de cultivo desde el tanque de almacenamiento hasta el biorreactor de produccién

de Al. Por tanto, los términos de la ecuacion seran [58]:

— P1: el punto de aspiracion se encontrara en la parte superior del tanque de
almacenamiento.

— Z1: Como se toma el efluente en la parte superior del tanque de almacenamiento y
este punto es el de referencia, la cota se encuentra a 0 m.

— V1 Puesto que el tanque de almacenamiento tiene unas dimensiones de altura y
lado de 1:1, la velocidad a la que desciende el liquido puede ser despreciada.

— P2: El punto de descarga esta en la superficie superior del biorreactor. Este
biorreactor esta a una ligera sobrepresion para poder evitar asi la contaminacién

del proceso:
P, = 101325 + 5000 = 106325 Pa

— Z»: El punto mas elevado donde tiene que llegar el liquido es a los 24,7 m.
— V2: Lavelocidad estimada en el punto 2 es de 0,149 m/s.
— ZXF: Las pérdidas por friccion son calculadas en funcion de los accesorios y la

longitud equivalente de la tuberia.

Primero se calcula el Reynolds en la tuberia para poder obtener el factor de Fanning:

m kg
_ D-v-p _ 0,06 m - 0,149 —- 1O4OW: co18

u 1,65 - 10_3k_g
m-S

Re

Puesto que el régimen es turbulento, el factor de Fanning sera, segln la correlacion,

aproximadamente 0,008 [58]

Los accesorios utilizados en el proceso son: una valvula %, dos codos de 90° y una
entrada normal. En la tabla 3.14. se resumen las longitudes equivalentes de cada uno de

estos accesorios.
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Tabla 3.14. Longitudes equivalentes de los diferentes accesorios situados en la tuberia

del tanque de alimentacion al biorreactor [59].

Cantidad Leq por accesorio (m) Leq total (m)
Valvula % 1 7 7
Codo 90° 2 0,6 2.6
Entrada normal 1 0,2 1.2

Teniendo en cuenta el siguiente balance de energia mecanica:

v: v 1
2 1
9-(z;—z)+ <2 o 2 -oc> +;' (P, = P1) + 2F = Wyompa  [3:42]
Donde:
2 frLeg - u?
sp = 2 r beq [3.43]

d
Se introducen los datos y se obtienen las siguientes ecuaciones:

2
m
0,1492 5 1

m
Wyompa = 9.81= (247 —0)m+| ———0 |+
’ 2 1040%

2
kg 2-0008-(80+108)m-0,1492

- (106325 — 101325
( )m - 52 + 0,06 m
= 276,7L
kg
J m? kg

Potyomba = Whompa - @ - p = 276,7@ 1421074 — 1040~ = 1214 W

Tomando como dato que la eficiencia de la bomba es del 85% la potencia real

consumida sera:

121,4 W
POtreal = W = 142,9 w



68

3.2.6.2. Disefo del compresor.

Debido a que el proceso es aerobio es necesario introducir oxigeno en el biorreactor.
Para ellos se requiere un compresor. Un compresor es una maquina encargada de
comprimir un gas. Es imprescindible calcular la potencia consumida. Para el calculo de
dicha potencia, se asumen como premisas que es un proceso de compresion isentrépico,
que las energias cinéticas y potenciales son despreciables y que el gas comprimido se
considera ideal [58].

Por lo que, si el proceso de compresion cumple las anteriores premisas el gas cumple

la siguiente relacion:
P -Vk = Constante [3.44]
Siendo k la relacién de capacidades calorificas.

Y, el trabajo realizado por el compresor se determina a través de la siguiente ecuacion:
2
W= f d-dV  [3.45]
1

Integrando y operando, se deduce la siguiente ecuacion:

k-1
POtcompresor:m'n'R'Tl' (P_> -1
1
k-1
__* r.p (PZ)T 1| [3.46
k-1 9 "t \\p [346]

Los valores de capacidades calorificas han sido obtenidos a través de la bibliografia

[60]. Estas tienen un valor de los mostrados en la tabla 3.12.

Tabla 3.12. Capacidades calorificas del oxigeno.
Ce 0,0294 kJ/mol-K

Cv 0,0211 kd/mol-K

Se substituye en la ecuacion con los datos para obtener la potencia:



1,39-1
kg 1,39
1,39 _ m3 kg 136542 P \‘
Poteomp = 75— 415107 —- 101325 . -1
1,39 -1 s m- s? 101325 k
m- s? /

Potcomp = 35,7 kW
3.3. Estudio de seguridad: HAZOP

El método aplicado para poder garantizar la seguridad y llevar a cabo el andlisis de
riesgo de la planta de produccion de Al es el HAZOP [61]. Esta es una técnica de
identificacion de riesgos basada en problemas de operatividad. Estos se producen debido
a una desviacion de las variables de proceso con respecto a los parametros de operacion

normales en un sistema dado en una etapa determinada.
3.3.1. Etapa 1: Definicion del area de estudio

Consiste en delimitar las areas en las cuales se procede a aplicar la técnica. En nuestro

proceso esta area es la etapa de fermentacion del proceso.
3.3.2. Etapa 2: Definicion de los nudos.

En cada subsistema se deberan identificar unos ciertos nudos o puntos localizados en
el proceso. Se identifican y numeran correlativamente en cada subsistema. Cada nudo
viene caracterizado por variables del proceso (caudal, nivel, composicion, pH,

temperatura, etc.).
3.3.3. Etapa 3: Aplicacion de palabras guia.

Estas palabras se usan para sefialar el concepto que cada nudo definido anteriormente

representa. Se aplican a acciones y a parametros especificos.
3.3.4. Etapa 4: Definicion de las desviaciones a estudiar.

Para cada nudo (en este caso solo tendremos el nudo de la etapa de fermentacion) se
plantean las desviaciones posibles que implican la aplicacion de las palabras guias a una
determinada variable o actividad. Se deben aplicar todas las condiciones posibles.
Paralelamente deben explicarse las causas posibles de las desviaciones y a continuacion

las consecuencias de estas.
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3.3.5. Etapa 5: Sesiones HAZOP

En estas sesiones se planteard la realizacion sistematica del proceso descrito. Se

analizaran las desviaciones en todas las lineas o nudos.
3.3.6. Etapa 6: Informe final

Dicho informe se recoge en el apéndice “F. Estudio HAZOP”.

3.4. Estudio de instrumentacion y control
Para el control de las variables anteriormente descritas en el estudio HAZOP se
necesitaran diferentes controladores. Todo el sistema estara integrado a partir de un

automata programable (PLC) y un panel de interface-hombre méaquina [62].

La instrumentacion y las funciones descritas a continuacion se replicaran en el
diagrama P&ID del sistema situado en el apéndice “D. P&ID de la ectapa de

fermentacion”.
3.4.1. Instrumentacion del sistema de control

Para el control de este equipo se necesita la siguiente instrumentacion:
3.4.1.1. Sensores

— Transmisor de nivel (LT). Emite una sefial eléctrica en funcion del nivel
del biorreactor (estandar 4-20 mA).

— Transmisor de temperatura (TT). Emite una sefial eléctrica proporcional a
la temperatura del biorreactor (estandar PT-100).

— Transmisor de pH (pHT). Emite una sefial eléctrica proporcional al pH del
biorreactor (estandar 4-20 mA).

— Transmision de presion (PT). Emite una sefial eléctrica proporcional a la
presion del tanque de almacenamiento de aire. (estandar 4-20 mA).

— Transmision de la concentracion de oxigeno (OT). Emite una sefial
eléctrica proporcional a la concentracion de Oz en el reactor. (estandar 4-
20 mA).

3.4.1.2. Sistema de control y alarma

— Controlador e indicador del nivel de alimentacion del biorreactor (LIC)
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— Controlador e indicador de la temperatura del biorreactor (TIC)
— Controlador e indicador de la entrada de oxigeno (OIC)
— Controlador e indicador del pH del biorreactor (pHIC)

— Controlador e indicador de la presion en la botella de oxigeno (PIC)

3.4.1.2. VValvulas de control

Vélvulas que actlen en los cuerpos de la bomba y compresor, permitiendo

asi la evacuacion de fluidos en caso de roturas o fugas.

— Valvulas para la desconexion segura del proceso de la bomba y compresor
en caso de reparacion de averia.

— Valvulas anti-retroceso que eviten el flujo inverso en la descarga.

— Vaélvulas bypass manuales para las valvulas de regulacion automaticas.
Estas se encargan de poder continuar la operacion en caso de que las
valvulas automaticas fallen y deban repararse o cambiarse.

— Vaélvulas de accionamiento neumatico conectadas a lineas de suministro

de &cido clorhidrico e hidroxido de sodio para la dosificacion de estos

compuestos en el biorreactor. Seran controladas de manera remota.

Estos elementos de instrumentacion se encuentran recogidos en las siguientes

funciones para el control de las diferentes variables.
3.4.2. Control e indicacion del nivel del biorreactor.

El nivel del biorreactor sera controlado mediante un lazo feed-back que actuaré a partir
de los transmisores de nivel (LT). Estos proporcionan la sefial a los controladores del
nivel (LIC) que muestran la informacion y proporcionan unas sefiales de control a los
arrancadores de los motores eléctricos y a las valvulas eléctrica de salida y entrada del
biorreactor. Al arrancar, los controladores mandan sefiales de apertura o cierre a las

valvulas.
3.4.3. Control, indicacion y alarma de la temperatura del biorreactor.

La temperatura del biorreactor sera controlada mediante control feed-back donde el
transmisor de temperatura (TT) recoge la informacion y manda la sefial al sistema de

indicacion y alarma de la temperatura del tanque (TIC). El sistema que se encarga de la
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indicacion y alarma muestra de forma continua la temperatura y manda una sefial cuando
la temperatura ascienda o descienda lo 35°C. Se establecen los limites de alarma a los
34°C y 36°C. El sistema manda sefiales al arrancador y a la valvula eléctrica motorizada

de la entrada del serpentin (apertura o cierre).
3.4.4. Control de la entrada de aire

Para controlar la concentracion de oxigeno disuelta en el biorreactor se utilizara un
control de cascada. Esto es necesario ya que a altos niveles de agitacion se provoca estrés
hidrodinamico en las células debe ser controlada para que no supere ciertos valores que
podrian afectar negativamente a la sintesis de producto. Cuando el nivel de agitacion
alcance el méximo posible y aun asi la demanda de oxigeno no sea suficiente, sera
entonces necesario aumentar el caudal de aire introducido en el tanque. Sin embargo, la
agitacion tiene mayor influencia que el caudal de aire introducido en el aumento del
coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno y, por lo tanto, también en la
velocidad de transferencia de oxigeno al caldo de cultivo y, por ello, es necesario instalar
el sistema de control de cascada ya que de esta manera se consigue intervenir

simultaneamente en las dos variables.

Secundariamente, el proceso dispondra de un compresor de aire, equipado con un
tanque de aire comprimido a su salida para almacenamiento. La presion del tanque sera
controlada mediante un lazo feed-back. Esta variable se mantiene constante de manera
autonoma mediante un transmisor de presion (PT) que emite una sefial al controlador de

presion (PIC) y este a un arrancador del motor eléctrico del compresor de aire.
3.4.5. Control del pH.

El pH sera controlado mediante un control feed-back en el que el transmisor de pH
(pHT) manda la sefial al controlador de pH (pHIC). El controlador muestra el pH del
biorreactor y manda sefiales binarias de control de la bomba dosificadores (que puede ser
de arranque o de parada) asi como a la valvula eléctrica motorizada (que puede
permanecer abierta o cerrada). El sistema necesita afiadir HCI o NaOH al proceso para

mantener el pH contante a 3,5.

Puesto que son necesarios dos biorreactores para la capacidad de produccién, ambos

equipos tendran las mismas medidas de seguridad, control e instrumentacion.



CAPITULO 4

IMPACTO AMBIENTAL

Con la presente evaluacion de las incidencias ambientales derivadas de este proyecto
de disefio de un biorreactor para la produccion biotecnoldgica de acido itaconico, se
persigue analizar y revisar el efecto que las actuaciones previstas pueden provocar en el
medio. En concreto se persiguen los elementos de interés de mayor fragilidad como
pueden ser la fauna, la flora, los habitats, los elementos geoldgicos, hidrograficos y
atmosférico y, en general, las incidencias que puedan ocurrir sobre la biodiversidad de la

zona, asi como diferentes pardmetros socioculturales.

Este analisis permite valorar las consecuencias ocurridas tras las actuaciones
proyectadas permitiendo asi prevenir y minimizar el impacto de los riesgos elaborando
medidas de control y correccion de los posibles problemas medioambientales que puedan

surgir.
4.1. Factores del medio susceptibles de recibir impactos

Se procede entonces a valorar los principales efectos medioambientales, asi como las
operaciones que son verdaderamente responsables del impacto producido. Los principales
efectos medioambientales de la industria biotecnoldgica se localizan en unas pocas

operaciones béasicas que son comunes a la mayoria de los procesos.
4.1.1. Impacto sobre la atmosfera
4.1.1.1. Emisiones

Los subproductos volatiles se forman en este proceso debido al exceso de azucar (por
el exceso de melazas) que estd presente en la etapa de fermentacion. Otro factor
importante para la formacion de subproductos volatiles no deseados puede ser la ausencia

de oxigeno.

Bajo estas condiciones ocurre una fermentacion anaerobia no deseada. El exceso de
azucar y el dioxido de carbono hace que aumente la generacion de alcohol disminuyendo

la produccion del compuesto deseado.

La velocidad de formacién de alcoholes serd mayor en las primeras etapas de la

fermentacion ya que en ellas existe una mayor concentracion de azucares en el caldo de
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cultivo. En los procesos industriales se realizan controles hasta etapas intermedias del

proceso ya que es donde la produccidn es cuantitativamente mayor.

Es también de gran importancia suprimir la produccion de alcoholes en las Gltimas
etapas de fermentacion a través de una eficiente adicion de oxigeno para evitar la
produccién de compuestos organicos volatiles (COV) [64]. Entre el 80% y 90% de las
emisiones son etanol mientras que entre el 10% y 20% restantes consiste en otros
alcoholes y acetaldehido. El acetaldehido es un contaminante especialmente peligroso

para la atmosfera.

Las medidas a tomar para reducir las emisiones de COVs a la atmosfera consisten en

un estricto control del proceso. El control consistiria en:

e Adecuado control de calidad. Calculo de la composicion de azlcares de las
melazas para dilucion y evitar el exceso de azlcar.

e Suministro eficaz de oxigeno al biorreactor para optimizar el contenido de
oxigeno disuelto en el caldo de cultivo.

e Disefio y operacion del sistema de aireacion y agitacion mecénica para que la
distribucion sea constante en todo el biorreactor.

e Introducir un sistema de monitorizacion y control de retroalimentacion. Este
sistema serd el encargado de calcular los requerimientos de melaza y la adicion

de agua. Este permite reducir la formacién de COVs de un 75% a 95%.
4.1.1.2. Olores

Puesto que el proceso de fermentacion es en el Gnico en el que se podrian generar
olores y este se trata de un proceso aerobio en el que una correcta oxigenacion puede

evitar la generacion de olores, se constata que no existira impacto sobre esta variable.
4.1.2. Ruido

Las instalaciones del proyecto estdn emplazadas relativamente proximas al nucleo
urbano. Eso puede presentar problemas por el ruido que producen algunas operaciones
como pueden ser el envasado del producto, asi como algunos equipos de intercambio de

calor.
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Otro aspecto importarte a tratar es el ruido provocado por la logistica (transporte de
mercancias) ya que el trafico de camiones se producira de manera continua durante todo

el dia.

Pero, dadas las caracteristicas de la nave proyectada, del cierre y aislamiento en el

exterior del emplazamiento no se sobrepasaran los decibelios establecidos en la norma.

El impacto por ruido se considera por lo tanto de impacto debil por lo que no sera

necesario tomar medidas correctoras.
4.1.3. Impacto sobre el agua

Existiran en nuestro proceso aguas de refrigeracion, de lavado y de desinfeccion de
maquinaria que serén evacuadas a la red de alcantarillado después de un control en el que

se analice las correctas condiciones de estas para que posteriormente sean evacuadas.
Las medidas para minimizar el uso de liquidos de este tipo seran:

e Recirculacion de agua para refrigeracion.

e Realizacion de limpieza en seco en la medida de lo posible anterior a la
posterior limpieza.

e Minimizacion del consumo de agua para limpieza usando sistemas de alto

rendimiento.

Secundariamente, el efluente con méas carga contaminante es el licor post-
fermentativo. Tras la separacion de la biomasa, la fase liquida se compone de agua,
sacarosa sin consumir, polialcoholes, hasta un 0,50% de acido itaconico no separado y
otras sustancias propias del proceso fermentativo. Estas tendran una carga contaminante
baja pero que debe ser tratada al contener una carga de sustancias susceptibles de ser
oxidadas por medios quimicos (DQO) moderada y compuestos como fésforo, nitrégeno
y sulfatos [65].

Ademas, existe un gran volumen de liquido que se obtendrd como subproducto del
licor madre que sale de los cristalizadores. Estas contendran un porcentaje de &cido

itaconico muy bajo. Con esta corriente pueden tomarse varias acciones:

e Venta como subproducto. Existen disoluciones comerciales de menor

concentracion de Al (del 20% al 50%). Esta venta dependera del mercado.
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e Recirculacién a etapas anteriores. De esta manera aumentariamos la
concentracion del producto y mejorariamos el rendimiento de dichas etapas.
Esta etapa supone también un incremento de coste energético.

e Puesto que la carga contaminante de esta corriente es alta, el hecho de
desecharla supondria la consideracion de un tratamiento adecuado para
proceder a su desecho. Esto supondria también un incremento de coste para la

planta.

Para el tratamiento de los efluentes seria necesario el disefio de un proceso con
digestores anaerobios seguido de tratamientos aerobios para la eliminacion de entre un
70% a 80% de la demanda quimica de oxigeno lo que produciria biogas util para la

posterior produccion de energia.
4.1.4. Impacto sobre el suelo

Pese a que se conoce la localizacion de la planta ese poligono industrial ya estaba
construido con anterioridad por lo que no existirian nuevos dafios producidos al medio.
Estos dafios fueron responsabilidad de las personas que proporcionan el local para este

proyecto.
4.1.5. Impacto sobre la vegetacion

Durante el funcionamiento de la industria biotecnolégica la mayor parte de residuos
generados en la planta podran ser usados como abono orgadnico para uso agricola

posteriormente al tratamiento considerado.

En todo caso el impacto de los residuos de la vegetacion puede considerarse positivo,

débil, directo y puntual de manera que solo afectara a la superficie previamente abonada.

4.1.6. Impacto sobre la fauna

El impacto a la fauna se deriva de la actividad de transporte y logistica necesarios para
el suministro y el reparto de los productos de la industria biotecnoldgica. Se pueden
ocasionar molestias por la emision de ruido, luces nocturnas, etc. Sin embargo, este
impacto es considerado minimo y puntual, de tal manera que no se considerara afectada

de manera negativa la fauna de la zona.
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4.1.7. Impacto sobre el paisaje

El paisaje no es algo inamovible y varia a lo largo del tiempo debido al progreso y al
paso de las diferentes civilizaciones, es por ello que tenemos que ser respetuosos e
introducir Gnicamente modificaciones en consonancia que respeten las peculiaridades del

entorno.

Puesto que el emplazamiento de la fabrica es el Unico factor a tener en cuenta sobre el
impacto del paisaje y este ya estaba con anterioridad no se consideran en este proyecto

impactos sobre el paisaje.
4.1.8. Impacto sobre el medio natural

No se considerara el impacto sobre espacios naturales protegidos ya que el proyecto
esta emplazado en un lugar que no afecta a dichos espacios.

No serd implantado en lugares de interés comunitario, ni zonas de especial proteccion
de aves, ni zonas humedas, ni zonas de especies protegidas por lo que estas zonas no se

veran afectadas por la instalacion y funcionamiento del proceso.
4.1.9. Impacto sobre el medio socioecondémico

El impacto sobre el medio socioecondmico recae principalmente sobre el empleo y la
poblacién de la zona. Puesto que se garantiza empleo directo para la gestion de la
industria, asi como para el mantenimiento de las instalaciones y labores auxiliares
derivados de la propia actividad y se creardn puestos indirectos derivados de los
proveedores de materias primas, gestion de residuos, limpieza, etc. se considerara que

generara un impacto sobre el medio socioeconémico de la empresa positivo.
4.1.10. Impacto sobre el medio sociocultural

Con respecto a los aspectos humanos y la calidad de vida es de importante
consideracién una adecuada ventilacion en la industria para evitar posibles problemas por
la concentracion de oxigeno, la existencia de impurezas, etc. que podrian generar la

aparicion de enfermedades respiratorias en los trabajadores de la industria.
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4.2. Conclusién

Analizadas las actuaciones, se puede concluir que las incidencias ambientales son
asumibles y compatibles con la legislacién ya que, si bien en algunos elementos
analizados se encuentra cierta afeccion negativa, esta es en la mayoria de los casos de

duracion temporal y se prevée que su recuperacion sera de corto a medio plazo.

En resumen, se manifiesta que las actuaciones planteadas en el actual proyecto seran
en general de caracter beneficioso para la regién donde se implanta, tanto desde el punto

de vista ecoldgico como cultural y socioeconomico.

Aunque puedan ser detectados ciertos impactos de caracter negativo producidos por el
acondicionamiento y posterior puesta en marcha de la industria estos se ve compensados
por otros positivos y minimizados mediante medidas preventivas y correctoras entre las

cuales se debe hacer hincapié en el cumplimiento de la legislacion vigente.



CAPITULOS5

PRESUPUESTO
5.1. Introduccién

En este capitulo que tratamos a continuacion se realiza la evaluacion econémica del
presente Proyecto: “Disefio de un biorreactor para la formacion biotecnoldgica de acido
itaconico”. De manera que, se obtiene el capital inmovilizado, el capital circulante, los

costes de produccién y una estimacion de los ingresos.

En base a lo anteriormente mencionado, se hardn predicciones en base a diferentes
escenarios para la estimacion de los flujos de caja y, por lo tanto, la rentabilidad del

proyecto en el futuro.
5.2. Inversidn inicial

La inversion inicial esta formada por capital inmovilizado y el capital circulante. Para
el calculo del capital inmovilizado es necesario tener en cuenta el coste de inmuebles,
instalaciones y maquinarias. Mientras, para el calculo del capital circulante hemos de

tener en cuenta los presupuestos destinados para la produccion en la planta.
5.2.1. Capital inmovilizado

Para estimar las partidas se emplea el método de los porcentajes. Se parte del coste
aproximado de los equipos de la etapa de fermentacion obtenidos con el método Guthrie.

5.2.1.1 Coste del biorreactor de produccion de Al.

El biorreactor de este proceso es un recipiente cilindrico que trabaja a una pequefia
sobrepresion por encima de la presion atmosférica, por lo que su coste se estimara a través

del método Guthrie, ya que es el mas adecuado.

En este método partimos de una ecuacion junto con unos parametros para obtener el
coste de los recipientes. La expresion utilizada se muestra a continuacion:
L\* /D\F
c=a (B (2

En latabla 5.1. se definen los valores de los parametros seleccionados para el calculo.
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Tabla 5.1. Pardmetros utilizados para el método Guthrie [66].

Parametros Valor Unidades

Co 1000 $
Lo 4 Ft
Do 3 Ft
o 0,81

B 1,05

De manera que, aplicando la ecuacion, se obtienen los siguientes costes:

43,31)"’81 (14,76 1,05

Chiorreactor = 1000 - ( 4 3 > = 36.688%

Este coste tiene que ser modificado debido a que el método Guthrie solo proporciona
una estimacion de un costo base en funcién de la dimensién del equipo. Ese costo base,
ademas, implica: acero al carbén como material de construccion, una geometria base del

equipo, una presion de operacion moderada y toma como afio base 1968 [67].

En cuanto al biorreactor, solo hay que actualizar el tipo de material y adaptar las

condiciones economicas a la actualidad.
La ecuacidn para corregir el método Guthrie es la siguiente [68]:
Ceorregido = C - Fn - B, [5.2]
Los factores de correccion del material y de presion tendran los siguientes valores:

e Fm: Factor de correccion del material. (Acero inoxidable: Fm=3,67) [68]
e Fp: Factor de correccion de presion. (P<50psig: Fp=1) [68]
De manera que substituyendo en la ecuacion:

Ceorregidzo = 36.688$ -1-3,67 = 134.647 $

A fecha de hoy (Julio de 2017) un dolar americano equivale a 0,868 euros. Por lo que
el coste estimado serd de 116.873 €. Para obtener un coste real actual, hay que aplicar los
indices CEPCI [69] en base a los datos actuales. Obteniéndose:

Coste 2016 CEPCIl,y,4 Costeyp1s 536,44
= - = i
Coste 1968 CEPCliqg 116.873€ 113,6

Chiorreactor = 666.365 €
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5.2.1.2. Precio de la bomba y compresor

El comportamiento del precio de estos equipos es no lineal con el tamafio o la
capacidad de los equipos. Este comportamiento puede ser aproximado mediante una

funcién del tipo potencial del tipo:

c=c¢,- (;—0)oc [5.3]

Donde los parametros para nuestro tipo de equipos se encuentran en la tabla 5.2.

Tabla 5.2. Costo base para equipos de proceso como bombas y compresores.

Tipo de Equipo Co ($103) So Rango (S) a
Compresor

23 100 30 - 10* 0,77
S = potencia
Bomba

0,39 10 1-2-10° 0,17
S = potencia

Por lo que, el coste para el compresor y la bomba sera de:

0,77

,7
Ceompresor = 23000 $ (W) = 10407 $ - 11989,9 €
1 9 0,17
Coompa = 3908+ (—1—) = 61295 7062 €

Y esos costes en la actualidad, obtenidos con los indices de costes CEPCI:

Coste 2016 _ CEPClyg1¢
Coste 1968  CEPCly9gg

Ccompresor 2016 536,4
= -
11989,9 € 113,6

Ceompresor2016 = 56614,2 €

Chomba 2016 _ 536,4
706,2 €  113,6

- Cpompa2016 = 3334,3 €

Puesto gque se necesitaran una bomba a la entrada de cada biorreactor, asi como un
compresor de aire para suministrar oxigeno a ambos biorreactores, los precios deberan

ser posteriormente duplicados.
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5.2.1.3. Equipo de mezcla

El proceso de produccion de Al necesita, para que las condiciones de aireacion sean
Optimas, un aireador tipo Rushton (con 6 palas planas) con un didmetro de rodete de 1,5
m. Se ha decidido incluir en el presupuesto de los equipos un agitador mecanico de la
marca Fusion Fluid Equipment® de 3000 € [70]. Seran necesarios un equipo de mezcla

por cada reactor.
5.2.1.4. Serpentin calefactor

Nuestro intercambiador de calor esta formado por un tramo de tuberia de 150,4 m con

16 curvaturas como accesorios. El precio se descompone en la tabla 5.3. [71].

Tabla 5.3. Presupuesto total del serpentin calefactor.

Instrumentos Precios Cantidad Precio (€)

Tuberia 11,9 €/m 150,4 m 1789,8

Curvos 16,47 €/2 unidades 16 unidades 131,76
TOTAL 1921,5

El resumen del coste de los equipos de fermentacidn se resume en la tabla 5.4.

Tabla 5.4. Coste de los equipos de la etapa de fermentacion.

Equipo Cantidad Coste (€) Total
Biorreactor 2 666.365 1.332.730
Equipo de mezcla 2 3.000 6.000
Compresor 2 59.614 119.228
Bomba centrifuga 2 3.334 6.668
Intercambiador de calor 2 1.921 3.842
TOTAL 1.468.468

Y, a partir de estos presupuestos, realizamos el método de porcentajes para la
obtencion del capital inmovilizado. Para el calculo de este se consideran las partidas de
costes directos e indirectos. En los costes directos se consideran la instalacion de

maquinaria y equipos, tuberias y valvulas, instrumentos de medicion y control,
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aislamientos, instalacion eléctrica, los terrenos y edificios y las instalaciones auxiliares.

Los resimenes de los costes directos se muestran a continuacién en la tabla 5.5.

Posteriormente, los costes indirectos se refieren a los de ingenieria y supervision,
costes de produccion y contratistas, costes legales y gastos de imprevistos. Estos se

muestran en la tabla 5.6.

Tabla 5.5. Costes directos

Partida Porcentaje (%) Coste (€)
Maquinaria y equipos 100 1.468.468
Instalacion maquinaria y aparatos 35 513963.8
Tuberias y valvulas 10 146846.8
Instrumentos de medicion y control 15 220270.2
Aislamientos 8 117477.44
Instalacion eléctrica 15 220270.2
Terrenos y edificios 15 220270.2
Servicios auxiliares 30 440540.4
TOTAL 3.348.107

Tabla 5.6. Costes indirectos

Partida Porcentaje (%) Coste (€)
Ingenieria y supervision 20 293.693,6
Construccion y contratistas 6 88.108,1
Costes legales 1 14.684,7
Gastos imprevistos 15 220.270,2

TOTAL 616.757

El total del capital inmovilizado se resume en la tabla 5.7.
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Tabla 5.7. Capital inmovilizado

Costes directos (€) 3.348.107
Costes indirectos (€) 616.757
TOTAL (€) 3.964.863

5.2.2. Capital circulante

El capital circulante o fondo de maniobra es una magnitud que expresa la inversion
neta de la empresa en activos a corto plazo, y esta formado por las existencias, la tesoreria
y las cuentas a cobrar y a pagar a corto plazo [72]. Y, suponiendo que el capital circulante
es, alrededor del 20% del inmovilizado, se suman estas dos partidas.

El resumen del total de la inversién inicial se resume en la tabla 5.8.

Tabla 5.8. Inversion inicial total

Capital Inmovilizado (€) 3.964.863
Capital Circulante (€) 792.972
TOTAL (€) 4.757.836

5.3. Costes de produccién

Los costes de produccion se dividen en varias partidas como: materias primas, mano

de obra directa e indirecta, servicios generales, suministros, laboratorios, etc.
5.3.1. Materias primas

La materia prima principal de este proceso es la melaza de cafia de azlcar. El coste de
la melaza de cafia de aztcar se considera en este caso de R$ 60 por tonelada (16,13€/t) en
Brasil. Puesto a que son necesarios 2.081.945 kg al afio, el precio total sera de
aproximadamente 33.582€ [73].
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5.3.2. Mano de obra directa e indirecta

Se considera mano de obra directa a la que interviene directamente en el proceso de
fabricacion y esto depende de la capacidad y la automatizacion de la planta. En la tabla

5.9. se resumen los costes asociados a la mano de obra directa.

Tabla 5.9. Mano de obra directa [72]

N° Coste unitario Coste total
Puesto .
trabajadores (€/aio) (€/aino)

Jefe de planta 1 40000 40000
Jefe de produccion 1 30000 30000
Técnico de bioprocesos y

2 15000 30000

control

Operario 4 6000 24000
Auxiliar administrativo 1 7500 7500
TOTAL 131500

La mano de obra indirecta incluiria aquellos empleados que no hacen tareas
productivas, sino que sirven de apoyo para la produccion. Se estima su valor en el 15%
de la mano de obra directa, ascendiendo por lo tanto el coste de la mano de obra total de
151.500€/afo.

5.3.3. Servicios generales

Dentro de los servicios generales se encuentran los consumos de electricidad, agua de
refrigeracion, etc. El aporte de energia ocurre en los precalentamientos y enfriamientos
de la corriente de proceso, asi como en el serpentin del biorreactor. Se requieren 1230
kW, por lo que anualmente ascienden a 8.738.050 kWh. Se considera que el coste de la
energia en Brasil es de 0,136€/kWh por lo que el coste total de la energia seria de
1.188.374€ [75].
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5.3.4. Mantenimiento

Los gastos de mantenimiento incluyen gastos de revision de maquinaria, de aparatos,
sustitucion de piezas estropeadas y también las reparaciones necesarias. Se considera un

2% del capital inmovilizado, adquiriendo un valor de 79.297€/afio.
5.3.5. Impuestos

Son considerados los gastos de explotacion de terreno, calculados como un 0,5% del
valor del inmovilizado. Estos representan 19.824€/aio.

5.3.6. Gastos financieros

Los gastos financieros son los intereses del capital puesto en juego en el proyecto,
cualquiera que sea su origen. Esta partida se considera del 1% de la inversion inicial, es
decir, 39.648€.

5.3.7. Amortizacion

La amortizacion se define como la cantidad econdmica que hay que desembolsar
anualmente para compensar la pérdida de valor de un bien. Para el célculo se aplica el
método lineal de las cuotas fijas considerando que el periodo de vida til es de 20 afios
[74].

L Capital Inmovilizado
Amortizacion = ——— [5.4]
Vida Util

El total es de 198.243 €/afio.

Todos estos gastos son resumidos en la tabla 5.10.
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Tabla 5.10. Costes de produccion

Partida Valor (€/aiio)

Materias primas 33.582
Mano de obra directa 131.500
Mano de obra indirecta 26.300
Servicios generales 1.188.374
Mantenimiento 79.297
Impuestos 19.824
Gastos financieros 39.648
Amortizacion 198.243

Es importante tener en consideracion gque estos costes de produccidn estan Gnicamente
asociados a la seccion de fermentacién del proceso de produccién de Al. Se considera
que las etapas de downstream representan en torno a un 60% de los costes totales. Por lo
que, el coste de la inversion inicial y los costes de produccion ascienden. Se recalculan

los costes incluyendo los procesos de aislamiento y purificacién en la tabla 5.11.

Tabla 5.11. Inversion y costes de produccién incluyendo downstream
INVERSION TOTAL (€) 11.894.590

COSTES DE PRODUCCION (€) 4.291.923

5.4. Ingresos

Para la estimacion de los ingresos se parte del precio de venta del Al en Latino
América, que es de, actualmente, 6,73€/kg. Debido a que se espera unas ganancias del

16,8% CAGR de 2016 a 2024, fijaremos el precio en 8,50€/kg.
5.5. Rentabilidad y flujos de caja

Se realiza un analisis a los flujos de caja en los diferentes afios de produccion y se estima

el periodo de recuperacion de la inversion, justificando asi si es viable el proyecto.
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Partimos de tres escenarios para la evaluacion: pesimista, moderado y optimista.

— Pesimista: venta del 50% del producto. La materia prima sube su precio en un
2% y el precio del producto disminuye un 2%.

— Moderado: se vende el 80% de producto. Los precios de materias primas y
producto se mantienen constantes.

— Optimista: se vende el 100% del producto. El precio del producto aumenta en

un 2% y la materia prima disminuye su precio en un 2%.

A la hora de hacer el célculo de los flujos de caja, el afio 2017 se dedica a la

construccién de la planta por lo que las ventas de producto son cero.

En la figura 5.1 se han representado los flujos de caja acumulados durante los primeros

20 afos de la planta.
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Figura 5.1. Flujo de caja acumulado en 20 afios.

A continuacion, se procede al calculo del periodo de indicadores de rentabilidad para

el andlisis de viabilidad cuantitativo.

El primero de ellos es el periodo de recuperacion (PR), este se usa para tener en cuenta
el periodo de tiempo en el que los cobros acumulados son iguales a los costes acumulados.

Secundariamente, el Valor Actual Neto (VAN) mide el valor actual de los desembolsos
y de los ingresos actualizandolos al momento inicial aplicando una tasa de descuento (i),

que depende del riesgo que conlleva el proyecto, en nuestro caso se utilizara 5%.
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n
VAN—Z b,
B 11+i ‘

Finalmente, se considera la Tasa Interna de Rentabilidad (TIR) que es el valor de la
tasa de descuento que hace nulo el VAN. En la tabla 5.11. se resumen los resultados de

los indicadores de rentabilidad.

Tabla 5.11. PR, VAN y TIR.

Escenario VAN (millones €) TIR (%) PR (afos)
Optimista 90,1 16 5,8
Moderado 22,5 10 8,3
Pesimista 7,5 9 9,2

Como se puede observar en todos los escenarios, el VAN se muestra favorable puesto
que son valores positivos bastante elevados. En este analisis es importante tener en
consideracién el PR porque se puede observar que es un proceso en el que la recuperacion
de lo invertido es lenta en todos los escenarios. Si se observan los valores que proporciona
el célculo del TIR se establece que en los tres casos se supera la tasa de descuento
anteriormente establecida (5%) pero, en los casos moderado y pesimista se mantiene
bastante proximo a dicho valor.

Teniendo en cuenta que es probable que el escenario optimista se cumpla, debido a
que los requisitos establecidos para este son perfectamente posibles segun el estudio de
viabilidad, se establece que, con este primer analisis econémico basado en los
presupuestos de la etapa de fermentacion y downstream, el proceso se considera rentable.
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APENDICES

En los apéndices aparecera toda la informacion adicional complementaria, necesaria

para ilustrar mejor el cuerpo del trabajo.
Entre ellos se encuentran:

A. Ficha de equipo

Diagrama de bloques del proceso

Lista de simbolos

Diagrama de flujo de la etapa de fermentacion
P&ID de la etapa de fermentacion
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